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1. TÍTULO DE PROYECTO 
 
PLANTEAMIENTO Y RESOLUCIÓN DE UN MODELO MATEMÁTICO DE 
UN REACTOR DE LECHO FLUIDIZADO PARA LA GASIFICACIÓN DE 
CUESCO DE PALMA  UTILIZANDO AIRE COMO AGENTE GASIFICANTE. 
 
2. INTRODUCCIÓN 
 
En la actualidad uno de los grandes problemas que tiene la sociedad actual es 
la dependencia de los combustibles fósiles tales como el carbón, petróleo y gas 
natural. Estos combustibles son energías no renovables y por tal razón no se 
tiene una forma de sostener estos recursos. Un aspecto importante es la 
contaminación producida por las emisiones resultantes del proceso de 
combustión usado para la generación de energía, como lo son el dióxido de 
carbono causante del efecto invernadero, el monóxido de carbono y los 
compuestos azufrados. En los últimos años la comunidad mundial a invertir en 
la investigación, para el desarrollo y aplicación de energías alternativas para la 
generación de energía limpia. 
Una de las ventajas más importantes del uso de energías alternativas se 
encuentra en que las emisiones de gases contaminantes son mínimas. Dentro 
de las energías renovables se encuentran: la energía eólica, hidráulica, hídrica, 
geotérmica y la biomasa. De todas las anteriores la biomasa es una de las 
energías mejor aprovechadas a nivel mundial ya que representa 
aproximadamente el 11% de consumo mundial.[16][41]  
La biomasa hace referencia al conjunto de materia orgánica de origen animal, 
vegetal o de transformación artificial o natural de la misma. La biomasa como  
combustible posee uno de los mayores inconvenientes recae en la cantidad que 
se debe invertir de este recurso y el transporte,  para así poder obtener un 
beneficio del mismo. Por ende una de las mejores formas de administras este 
material es por medio de los procesos de gasificación ya que con la obtención 
de un gas se resolvería fácilmente los inconvenientes anteriormente 
presentados. El gas obtenido de estos procesos estos compuestos con diversos 
elementos (CO, H20, N, etc.) y su energía proveniente de este gas se determina 
con la calidad y el porcentaje de obtención de los diversos componentes. Por 
este motivo diversos autores se enfocado en la construcción de máquinas, las 
cuales puedan aprovechar en gran medida la biomasa, otros en la biomasa 
solamente y algunos en la combinación de ambos para tener una optimización, 
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pero siempre buscando una mejoría en el gas obtenido; otra de las formas de 
aprovechamiento energético se puede realizar por medio de procesos 
bioquímicos (digestión aeróbica y anaeróbica) y físico químicos (extracción y 
transesterificación).[52]  
En Colombia existen estudios sobre la biomasa residual y la biomasa natural. En 
gran mayoría se utiliza el bagazo de caña, la cascarilla de arroz, la cascarilla de 
café y el cuesco de palma de aceite por su aprovechamiento energético. Una 
gran parte de estos residuos es empleada con fines energéticos dentro de las 
mismas plantaciones. [28] 
Las tecnologías más recientes incluyen análisis de los procesos a escala y 
además construcción de equipos a nivel de planta piloto, para después llegar a 
su implementación a nivel industrial. Para llevar a cabo el  desarrollo de estos 
análisis se debe realizar un planteamiento de modelos matemáticos que 
describen los procesos que se llevan a cabo. Los modelos matemáticos se 
utilizan para poder ver el comportamiento de los equipos a nivel piloto, para 
después poder llevarlos a una escala aún mayor y además poder optimizar  los 
parámetros de operación.  Además una ventaja de implementar los modelos 
matemáticos es que facilitan la comprensión de  los fenómenos físicos que se 
presentan dentro de los procesos, dando lugar al desarrollo de nuevas 
tecnologías y solución de problemas mediante ideas innovadoras. Una de las 
grandes desventajas cuando de desconocer los fenómenos presentes en los 
procesos, es la limitación del desarrollo tecnológico a una adaptación de 
tecnologías existentes, lo cual es poco práctico a la hora de utilizar procesos de 
gasificación para el aprovechamiento energético de la biomasa. Al utilizar 
modelos matemáticos se facilita la determinación de los parámetros más 
influyentes dentro de los procesos de manera práctica y eficiente, además de la 
evaluación de variables de interés. 
La gasificación de biomasa es un fenómeno complejo en los que se presenta 
transferencia de calor y de masa de manera simultánea, el desarrollo de varias 
pruebas experimentales que permiten evaluar la influencia de cada uno de los 
parámetros que influyen en la gasificación por lo que requiere de gran esfuerzo 
económico, disponibilidad de tiempo y de personal calificado. Es fundamental 
para obtener una óptima operación del equipo que permitan obtener gases 
combustibles con un alto poder calorífico y bajo de alquitranes, es necesario un 
tratamiento previo de limpieza riguroso. 
El modelo matemático que se plantea en este trabajo pretende desarrollar una 
herramienta computacional basada en las ecuaciones de balance de masa y 
energía que no tiene en cuenta las gradientes de temperatura interna del  
gasificador.[17]  
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3. DEFINICIÓN DEL PROBLEMA 
 
3.1 CONSUMO ENERGÉTICO EN COLOMBIA 
 
En la actualidad los residuos orgánicos hacen parte de la problemática ambiental 
que sufre el planeta debido al volumen generado globalmente y también al 
proceso de descomposición de estos el cual es natural, por consiguiente, la 
implementación de estos en los sistemas energéticos no se hace difícil, ya que, 
por lo general se usan los restos de comidas tales como, frutas, verduras, 
cascaras, carne, huevos, etc. Dado que, la utilización de estos productos 
desechados debe tener una salida que contribuya al manejo adecuado, 
potenciando los valores finales de estos procesos y minimizando un gran número 
de impactos ambientales que conlleven a la sostenibilidad de los recursos 
naturales. Actualmente la biomasa representa una gran diversidad de procesos 
a partir de los cuales se pueden obtener energía, implementando la gasificación, 
ya que, es económica, de fácil fabricación y genera un ahorro en el 
biocombustible utilizado. 
A causa de la baja densidad relativa de energía generada por la biomasa se 
requieren grandes volúmenes de materia prima para producir, la misma cantidad 
de potencia que generan los combustibles fósiles, la simulación es una 
alternativa viable para entender mucho mejor el proceso de gasificación y de esta 
manera observar los puntos con más débiles de este y poder abordarlos, 
aumentando así su eficiencia energética. 
En países en vías de desarrollo no es sencillo contar con reactores a escala 
piloto, por lo que la vía de implementación de la biomasa como precursor de 
combustibles debe basarse en modelos matemáticos que permitan simular de 
manera confiable las condiciones de operación sin entrar en grandes gastos 
económicos implicados en técnicas de caracterización de productos y pruebas 
de laboratorio. 
En países desarrollados el consumo per cápita es de 4kW obtenido de diversos 
tipos de recursos, mientras que en países subdesarrollados el consumo está por 
debajo de este  y  es obtenido en su mayoría por medio de combustibles fósiles, 
con este tipo de proyectos se podrán generar nuevas formas de generar energía 
y así mejorar nuestra calidad de vida.[52]  
3.2 APROVECHAMIENTO ENERGÉTICO EN COLOMBIA 
 
Una de las mayores fuentes de ingreso en Colombia a nivel económico es la 
agricultura en muchas partes del país. Por tal razón existen agroindustrias que 
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han alcanzado un alto nivel de productividad principalmente en: palma de aceite, 
caña de azúcar café, arroz, trigo entre otros. 
En muchos estudios el potencial en Colombia utilizable se encuentra alrededor 
de 450 PJ/año, ya que el país se encuentra en un nivel apropiado de producción 
agrícola se pueden realizar proyectos encaminados en la generación de energía 
eléctrica en zonas no interconectadas. Por el alto nivel de agricultura presentada 
en Colombia debido a las cosechas de caña de panela. Aceite de palma, arroz, 
maíz, etc. Se produce gran cantidad de biomasa residual, la cual se presenta en 
dos tipos: residuos agrícolas de los cultivos y los residuos agrícolas industriales. 
Los primeros constituyen el 69% y se pueden utilizar como combustible térmico, 
además de servir como fertilizante para los suelos. Otra característica de estos 
cultivos es que no son producidos en un mismo lugar por consiguiente su 
transporte y almacenamiento puede significar altos gastos. Por otro lados los 
residuos obtenidos del segundo tipo ya han sido utilizados como fuente de calor 
en las mismas plantas industriales y se caracterizan por ser cultivos a gran 
escala y estar reunidos en un mismo lugar lo cual facilita su transporte y 
almacenamiento.[28]  
 
En la tabla 1 se pueden ver los potenciales de los residuos agrícolas en 
Colombia. Y se puede observar que aunque el bagazo de caña se produce en 
grandes cantidades, tiene mucha demanda en la industria papelera, así mismo 
es aprovechado en la generación de cogeneración del mismo, por tal razón no 
se puede notar un potencial para la generación de energía eléctrica en las zonas 
no interconectadas o para el aprovechamiento en otros sectores. 
Se puede notar en la tabla 1 que la mayor producción de residuos es de caña de 
azúcar, pero la palma de aceite, el café y el arroz también tienen gran potencial 
dado que son residuos industriales y su almacenamiento hace parte de su 
cadena productiva por tal razón después de que son usados en la producción 
sus residuos quedan ubicados en un mismo lugar lo que facilita la obtención de 
energía. 
Aunque en la tabla 1 se puede ver reportada las cantidades de residuos agrícolas 
de los sectores más importantes en Colombia es complicado cuantificar de 
manera exacta la totalidad de residuos agrícolas ya que no hay estudios para los 
productos que tienen menos producción. Por otra parte no se sabe con presión 
la cantidad de los residuos de madera; entre los porcentajes reportados se 
conoce que por cada árbol utilizado para la producción de madera solo es 
aprovechado un20% a nivel comercial, y se estima que de una cadena productiva 
el 40% de la biomasa (en forma de ramas y no aserrables) quedan en los campos 
y el 40%  faltante se queda en los aserríos. 
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Tabla 1 Potencial energético de la biomasa residual en Colombia. 
Cultivo 
Producción 
[t/año] 
Tipo de 
residuo 
Origen del 
residuo 
Factor de 
residuo 
Masa de 
residuo 
Potenci
al 
energét
ico 
[t/año] [TJ/año] 
Palma de 
Aceite 
872117 
Cuesco 
RAI 
0,22 189074 2627,44 
Fibra 0,63 546381 6778,89 
Raquis de 
Palma 
1,06 924318 6607,31 
Caña de 
Azúcar 
2615251 
Hojas Cogollo RAC 3,26 8525718 
41707,2
2 
Bagazo RAI 2,68 7008873 76871,6
5 
Caña 
Panelera 
1514878 
Bagazo RAC 2,53 5660790 
62305,5
6 
Hojas Cogollo RAI 3,75 383264 
18749,0
1 
Café 942327 
Pulpa 
RAI 
2,13 2008192 7206,79 
Cisco 0,21 193460 3338,57 
Tallos RAC 3,02 2649596 38561,5
2 
Maíz 1368996 
Rastrojo 
RAC 
0,93 1278642 
12573,1
8 
Tusa 0,27 369629 3845,88 
Capacho 0,21 288858 4383,73 
Arroz 2463689 Tamo RAC 2,35 5789669 
20699,4
1 
Cascarilla RAI 02 492738 7136,53 
Banano 1878194 
Raquis de 
banano 
RAC 
1 1878194 806,31 
Vástago de 
Banano 
S 9390968 5294,27 
Banano de 
rechazo 
RAI 0,15 281729 495,34 
Plátano 3319357 
Raquis de 
plátano 
RAC 
1 3319357 1425,00 
Vástago de 
plátano 
5 16596783 9356,64 
Plátano de 
rechazo 
RAI 0,15 497903 875,43 
TOTAL 14974307       71943813 331645,
71 
Fuente: HERNANDEZ, Humberto; et al. (2010). Atlas del Potencial Energético 
de la Biomasa Residual en Colombia.[28] 
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Por las consideraciones que se observan y teniendo en cuenta los estudios 
hechas con similitud en el tema, sobre las agroindustrias más desarrolladas se 
tienen cifras, pero de en cambio de los cultivos de baja producción no se sabe 
mucha información. Se lo que se tiene certeza es que la biomasa podría ser unas 
de las principales fuentes de energía a nivel mundial por tener el potencial 
requerido para la demanda internacional.[49] Superando la demanda del gas 
natural actualmente es la fuente de energía más requerida después del petróleo 
y el carbón. Estudios recientes muestran que los yacimientos de gas natural 
están en estado de agotamiento crítico con respecto a las primeras dos fuentes 
de energía.[33]  
 
En la actualidad se da por hecho los proyectos de utilización de biomasa 
contando con Estados Unidos que es uno de los mayores productores de 
potencia de biomasa y cuenta con 7000 MW instalados.[12]  
 
En Europa se están llevando a cabo estudios acerca de avances tecnológicos 
en busca de energías renovables a largo plazo, estos estudios son liderados por 
países como Alemania, Dinamarca y España los cuales buscan ampliar sus 
redes energéticas; un ejemplo claro es Dinamarca el cual el 7% del total de su 
potencia instalada corresponden a energías renovables y un 5% de este total 
hacen referencia a biomasa.[49]  
 
3.2.1 Cuesco de palma africana 
En la ilustración 1 que se ve representado el fruto de la palma de aceite con sus 
partes constituyentes. El endocarpio o cuesco es un material que protege la 
almendra (endospermo) de alta dureza, además es un residuo dentro del 
proceso de extracción del aceite de palma. De acuerdo con el espesor del cuesco 
(endocarpio), la palma de aceite se clasifica en tres clases: Tenera, dura y 
pisifera.[19]  
Ilustración 1 Partes del fruto de la palma de aceite 
 
Fuente: AMAYA, Silvia. (2006). Análisis de la Operación de Separación Nuez - 
Fibra en Columna Neumática Apoyada en Evaluaciones Realizadas a Escala 
Piloto. Bucaramanga.[1]  
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En la tabla 2 se presenta el balance de masa dentro del proceso de extracción 
del aceite de palma, La biomasa residual del proceso, formado de la fruta vacía, 
la fibra y el cuesco, componen aproximadamente un 42% en la masa de racimos 
de fruta fresca. Con estos valores de las fracciones de masa mostrados en la 
tabla 2 se puede hacer un estimado de la cantidad de biomasa residual según la 
producción de racimos de fruta fresca a nivel mundial (tabla 3). 
 
Tabla 2 Composición de racimos de fruta fresca de la palma de aceite. 
Racimos de fruta 
fresca Subdivisión del fruto 
Fruto 62-72% 
Fibra         
11,5-15% 
Combustible de fibra 9,6-13% 
Humedad 2% 
Racimos de fruta 
vacíos 17,7-26,1 % 
Nueces        
9-12,7% 
Almendra 9,6-13% 
Cuesco 5-7% 
Impurezas 0,5-2% 
Humedad 10% 
Aceite 
crudo 
43% 
Aceite puro 
17-
25,3% 
Afrecho 2% 
Humedad 16-18% 
Fuente: Federación Nacional de Cultivadores de palma de aceite- fedepalma. 
(2010). El Cultivo de Palma en Colombia y en el Mundo- Anuario Estadístico. 
Bogotá.[20] 
Una de las ventajas de los residuos del cuesco de palma es que se obtiene de 
manera concentrada, lo que genera un valor agregado con respecto con muchos 
otros tipos de biomasa residual y que generan costos elevados en la recolección 
y transporte anteriormente mencionado. El factor de la humedad con la que se 
obtiene el cuesco depende de proceso de como sea extraído y la ubicación 
geográfica de este, pero se puede estimar un promedio en condiciones del 
territorio colombiano el cual es alrededor de un 12%. 
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Tabla 3 Oferta mundial de aceite de palma y estimado de la biomasa residual 
en el año 2015-2016 
Región 
Aceite crudo 
(kt/año) 
Participación 
Biomasa residual total (kt/año) 
Total RFV Fibra Cuesco 
Indonesia 33000 53% 46000 25190 14238 5476 
Malasia 20000 32% 37200 20371 11514 4429 
Tailandia 2200 4% 3000 1643 929 357 
Colombia 1174 2% 1700 931 526 202 
Nigeria 970 2% 1640 898 508 195 
Otros 4875 8% 6284 3441 1945 748 
Total 62219 100% 95824 52475 29660 11408 
 
Fuente: United States Department of Agriculture-USDA. (2016). Oilseeds: 
World Markets and Trade. United States. [53] 
 
El cultivo de palma de aceite ha venido aumentando en Colombia. Donde las 
principales plantaciones se encuentran en los departamentos de Meta, 
Santander, Cesar, Magdalena y los Llanos Orientales. En Latinoamérica, 
Colombia es el mayor productor de aceite de palma con una participación del 
38% seguido de Ecuador con un 16%. [19]De acuerdo con la Unidad de 
Planeación Minero Energética (UPME) el potencial energético de la biomasa 
residual del proceso de extracción de aceite de palma en Colombia 16.013,7 
TJ/año los cuales corresponden al 16,6% para cuesco, 42,3% para fibra y 41,3% 
para raquis o racimos de fruta vacíos.[28] Sabiendo que la fibra y el raquis se 
utilizan como material combustible dentro de la plantación de otros cultivos de 
aceite de palma, por otro lado el cuesco se encuentra cercano para esta misma 
aplicación. Pero en otros países como Malasia se utiliza el cuesco de palma para 
la creación de biocarburos y carbones activos. 
 
3.3 CARACTERIZACIÓN DEL CUESCO DE PALMA 
 
En un proceso de fluidización es importante conocer las características de las 
partículas del lecho, a continuación se muestran los parámetros que tienen 
relevancia en el proceso de fluidización. 
Tabla 4 Parámetros fundamentales de las partículas del lecho fluidizado 
 
 
 
Fuente: Autores del proyecto 
Propiedades de las partículas del lecho 
Diámetro (𝑑𝑝) 
Esfericidad (𝜑𝑠) 
Porosidad del lecho (𝜀𝑚𝑓) 
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Las partículas dentro de un gasificador real presentan diversas formas, por tal 
motivo es importante utilizar un factor de forma 𝜑𝑠  para así aproximar la 
geometría de las partículas a la de una esfera, lo que posibilita la utilización del 
cálculo del diámetro medio 𝑑𝑝, en la siguiente tabla se muestra el factor de forma 
en función de cada tipo de partícula y su relación de belleza o esbeltez, 
generalmente se utilizan valores comprendidos entre 0,5 y 1. [37] 
Tabla 5 Esfericidad en función del tipo de partícula 
Tipo de partícula 
Esfera 1,00 
Cubo 0,81 
Cilindro   
h = d 0,87 
h=5d 0,70 
h=10d 0,58 
Disco   
h=d/3 0,76 
h=d/6 0,60 
h=d/10 0,47 
Carbón activado y gel de sílice 0,70-0,90 
Solidos rotos 0,63 
Carbón     
Antracita 0,63 
Bituminoso 0,63 
Polvo natural 0,65 
Pulverizado 0,73 
Corcho 0,69 
Vidrio, triturado, dentado 0,65 
Magnetita, catalizador Fischer-Tropsch 0,58 
Copos de mica 0,28 
Arena    
redondo 0,86 
agudo 0,66 
   playa antigua mayor que 0,86 
rio joven menor que 0,53 
Polvo de tungsteno 0,89 
Trigo 0,85 
 
Fuente: KUNII, Daizo;LEVENSPIEL, Octave. (1991). Fluidization Engineering. 
[37] 
Las partículas del lecho en un gasificador presentan diversos tamaños que hay 
que tener en cuenta para el cálculo de su diámetro medio 𝑑𝑝, en la tabla número 
4 se muestra los diversos valores de tamaño de partícula para cada porcentaje 
de materia prima, mientras que en la tabla 5 se muestra los datos obtenidos de 
la densidad de casa pellets. 
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Tabla 6 Combinación pellets con biomasa de palma de aceite 
No. pellet 
Porcentaje de 
materia prima 
Tamaño de 
partícula 
1 100% cuesco Entre 0,30 mm y 
1,18 mm 
2 100% fibra Entre 0,30 mm y 
1,18 mm. 
3 100% fibra <0,30 mm. 
4 
50% cuesco 
50%fibra 
Entre 0,30 mm y 
1,18 mm. 
5 
50% cuesco 
50%fibra 
< 0,30 mm. 
 
Fuente: GONZALEZ, Yuri, et. al. (2014). Caracterización de los Materiales 
Lignoselulósicos Residuales de Palma de Aceite y Palma de Coco para la 
Fabricación de Pellets.  [25] 
Tabla 7 Densidad de partícula de cuesco de palma 
N° pellet Densidad 10−3
𝐾𝑔
𝑚3
⁄  
1 1,06 
2 1,06 
3 1,28 
4 1,05 
3 1,15 
 
Fuente: GONZALEZ, Yuri, et. al. (2014). Caracterización de los Materiales 
Lignoselulósicos Residuales de Palma de Aceite y Palma de Coco para la 
Fabricación de Pellets. [25] 
Debido a la dificulta de tener el valor exacto de la porosidad del lecho por medio 
de tablas este parámetro será hallado por medio de la siguiente ecuación, en 
función del tipo de material dímetro medio de la partícula. 
𝜀𝑚𝑓 = 0,586 [
𝜇2
𝜌𝑔 𝑔 (𝜌𝑠−𝜌𝑔)
]
0,029
(
𝜌𝑔
𝜌𝑠
)       (1) 
Para calcular el valor de la porosidad del lecho se deben conocer los valor de la 
densidad del gas 𝜌𝑔, densidad de la partícula encontrado en la tabla 7 𝜌𝑠, la 
viscosidad del agente gasificante 𝜇, la gravedad g y el diámetro de la partícula 
𝜌𝑠 encontrado en la tabla 6. 
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Obteniendo así todos los valores iniciales para la partícula del cuesco de palma 
Tabla 8 Parámetros del cuesco de palma 
 
 
 
 
 
 
 
Fuente: Autores del proyecto 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Diámetro (𝑑𝑝) 0.0003 m 
Esfericidad (𝜑𝑠) para esfera 1 
Porosidad del lecho (𝜀𝑚𝑓) 0,2051  
Densidad de partícula (𝜌𝑠) 1060 
𝐾𝑔
𝑚3
⁄  
Viscosidad agente gasificante 
(µ) 
0,000018 
𝐾𝑔
𝑚 𝑠⁄  
Gravedad (g) 9,81 𝑚 𝑠2⁄  
Densidad del agente 
gasificante (𝜌𝑔) 
1,21 
𝐾𝑔
𝑚3
⁄  
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4. JUSTIFICACIÓN 
 
Colombia es el tercer productor mundial de biodiesel, lo que genera que los 
cultivos a nivel industrial produzcan una gran cantidad de residuos agrícolas que 
se pueden aprovechar para la generación, de compuestos químicos para la 
obtención de combustibles o para generar energía en forma directa, 
principalmente en zonas no interconectadas. 
Esta realidad permite que disciplinas como la ingeniería mecánica contribuyan a 
una solución con la generación de conocimientos  en áreas de simulación, diseño  
y construcción de equipos para el aprovechamiento integral de un recurso 
renovable. 
 
4.1 ZONAS NO INTERCONECTADAS COLOMBIANAS 
 
Las Zonas No Interconectadas (ZNI) son aquellas zonas del país que no se 
encuentra conectado al sistema eléctrico nacional, las cuales ocupan un 66% del 
territorio colombiano; dentro de esta zona habitan 1.831.822 personas, de las 
cuales el 34% tienen acceso al servicio eléctrico. En la ilustración 2 se muestra 
la distribución de las zonas no interconectadas y las zonas interconectadas del 
territorio Colombiano.[28] 
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Ilustración 2 Zonas no interconectadas y zonas interconectadas de Colombia 
 
Fuente: IPSE. (2010). Presentación Oficial del IPSE . Bogotá.[32]  
Dentro de los muchos problemas que conllevaría la instalación y prestación de 
servicio eléctrico para estas zonas se encuentran los altos niveles de perdidas 
debido a los diversos esquemas de comercialización, bajos niveles de recaudo 
y facturación debido a la difícil accesibilidad a estas zonas, baja demanda debido 
a la baja actividad industrial y comercial, puntos lejanos de atención y pago, 
etc.[32]  
Una posible solución a este problema es la generación de energía eléctrica por 
medio de fuentes alternativas, diferente de los derivados del petróleo, debido a 
los grandes costos que conllevaría usar estas fuentes no renovables. 
Además dentro de la mayoría de ZNI existen grandes cantidades de biomasa, 
que puede ser utilizada de manera rápida para la generación de energía 
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eléctrica, con la implementación de tecnologías existentes. El uso de esta 
energía renovable puede considerarse como una solución tanto ambiental como 
económica viable para la producción de energía en las ZNI.  
 
4.2 BIOMASA EN COLOMBIA 
 
La biomasa hace referencia al conjunto de materia orgánica renovable de origen 
vegetal, animal o precedente de la transformación natural de la misma. [52]La 
biomasa se puede clasificar en dos tipos: natural (producida en ecosistemas 
naturales) y residual (generada por cualquier actividad humana, principalmente 
en procesos agrícolas, industriales, o propios del ser humanos tales como 
basuras y aguas residuales) (Ilustración 3). 
 
Ilustración 3 Fuentes de biomasa 
 
Fuente: ROSADO, Carlos. (2012). Estado del Arte de la Investigación de la 
Biomasa como Alternativa Energética.[50] 
En Colombia se han hecho estudios sobre la biomasa residual generada y las 
biomasas naturales.[52] Los estudios demuestran la disponibilidad para su 
aprovechamiento energético del bagazo de caña, la cascarilla de arroz, la 
cascarilla de café, el cuesco y la fibra de palma, residuos de la industria maderera 
y cosechas. Donde una parte es aprovechada dentro de la misma cadena de 
producción de los cultivos, industria papelera, aglomerados, alimentación de 
ganado, etc. Lo que general dificultada a la hora de hacer un estimado real de 
cuanta biomasa está disponible en el país para la producción de energía. 
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4.2.1 Bosques y plantaciones nacionales 
 
La importancia de los boques naturales es la generación de energía radica en la 
capacidad que tienen estos lugares para producir residuos debido a la 
explotación de maderas comerciales, además da la posibilidad de emplearla de 
manera directa en sistemas generativos. En estudios realizados en el 
INDERENA, en 1980 la superficie del territorio colombiana cubiertas de bosque 
natural era 53,1 millones de hectáreas, dentro de las cuales se encuentran 39,1 
millones que se consideran bosque comercial. El 70% de los bosques naturales 
se encuentran en la región Amazónica, el 12,6% en la Andina, el 10,3% en la 
Orinoquía, el 6,5% en la región Pacífica y solo el 0,6% en la región Caribe. Las 
zonas donde se encuentran los bosques coinciden en su mayor parte en las 
zonas no interconectadas. 
 
Las investigaciones efectuadas en 1980 siguen siendo válidas según los 
estudios realizados por la Unidad de Planeación Minero Energética (UPME), 
debido al estancamiento de la economía forestal. Es importante especificar que 
no toda el área de bosques naturales se considera una fuente de materia prima, 
ya que hay poca rentabilidad para la extracción de recursos en las regiones, 
también debido a que unas zonas son considerabas reservas naturales y cultivos 
ilícitos, etc. En Colombia la industria maderera una únicamente un 40% de las 
especies potencialmente utilizables, dentro de las cuales destacan el roble, el 
cedro, caoba, ceiba, acacia, etc. Los diferentes residuos de la industria maderera 
se consideran fuentes importantes de biomasa, ya que pueden utilizarse en la 
producción  de energía para las ZNI. En la literatura se encuentra documentación 
sobre los usos energéticos de la madera, dentro de los cuales se encuentran los 
procesos como la pirolisis y gasificación.[52] 
 
4.3 PIROLISIS Y GASIFICACIÓN 
 
La biomasa residual en Colombia se caracteriza por hacer de los procesos 
termoquímicos una alternativa de aprovechamiento energético. Los procesos 
tienen mejorías adicionales que su utilización no tiene demanda en el cultivo de 
productos alimenticios, como ocurre en la fermentación de bebidas alcohólicas y 
la producción de bioetanol, o la transesterificación para la producción de 
biodiesel por medio de aceites comestibles, como lo son el aceite de palma y de 
soya. 
 
El proceso de la pirolización ocurre antes de la gasificación el cual radica en la 
degeneración térmica de un material debido al calentamiento y la ausencia de 
oxigeno (O2). Este se produce a raíz de una serie de diversas reacciones 
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químicas, además de transferencia de masa y calor. Estos procesos ocurren al 
llegar a una temperatura aproximada de 70°C, y se completa al alcanzar una 
temperatura de 500°C. Las proporciones de las fracciones producidas durante el 
proceso de pirolisis están amarradas de acuerdo con las condiciones físicas en 
las que se lleve a cabo. Factores de gran importancia dentro del proceso son: la 
velocidad de calentamiento, el tiempo de residencia, la temperatura máxima 
alcanzada en el proceso, el tiempo de residencia, la temperatura máxima 
alcanzada en el proceso, la composición química de la biomasa y el tamaño de 
las partículas.[41] 
  
Productos primarios formados dentro del proceso de pirolisis son:[13]  
 
 Gases: principalmente de CO, CO2, CH2, C2H6, H2 e hidrocarburos 
pesados. 
 Líquidos: Alquitranes compuestos y mezclas de distintos productos: 
cetonas, ácido acético y compuestos aromáticos. 
 Solidos: residuos carbonosos que pueden ser utilizados como 
combustible o para producir carbón activo. 
 
La gasificación es un proceso de oxidación en altas temperaturas del que se 
puede obtener gases combustibles como su producto final, conformados 
principalmente de CO, CO2, H2, metano y en menores cantidades alquitranes, 
cenizas e hidrocarburos pesados. Es un proceso termoquímico en el cual los 
productos obtenidos mediante un proceso de pirolisis, se transforman en gases 
combustibles con poder caloríficos considerables, por medio de reacciones 
homogéneas y heterogéneas. Las reacciones se presentan a temperaturas de 
800-1100 °C, usando agentes gasificantes como aire, oxigeno, dióxido de 
carbono o vapor de agua.[2][6]  
 
Los agentes gasificantes empleados en los procesos de gasificación cumplen 
gran importancia en la composición final del gas generado. Cuando se emplea 
aire como agente gasificante se obtiene un gas combustible con un bajo poder 
calorífico (4-7 MJ/m3), debido a las altas cantidades de nitrógeno dentro de la 
composición química de aire. Al utilizar oxigeno se obtiene un gas combustible 
con un moderado poder calorífico (10-15 MJ/m3) y al emplear vapor de agua se 
obtiene un gas con un alto poder calorífico (13-20 MJ/m3), pero las mayores 
valores de poder calorífico son obtenidos usando hidrogeno (40 MJ/m3), que 
también puede reemplazarse como suplente del gas natural.[6][41]  
 
Las principales reacciones obtenidas mediante los procesos de gasificación 
son[12][18][21][36][47]: 
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Reacciones de oxidación usando aire u oxigeno como agente gasificante: 
 
C + O2 => CO2   ∆H = -394 kJ/mol 
C + l/2 O2 => CO    ∆H = -111 kJ/mol 
 
Reacciones de gasificación: 
 
C + H2O => CO + H2  ∆H = 131 kJ/mol 
C + CO2 => 2CO   ∆H = 172 kJ/mol 
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5. OBJETIVOS 
 
5.1 OBJETIVO GENERAL 
 
Plantear y resolver un modelo matemático de un reactor de lecho fluidizado para 
la gasificación de cuesco de palma  utilizando aire como agente gasificante. 
 
5.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 
 
 Obtener las ecuaciones del balance de materia y energía que 
gobiernan  el proceso de gasificación. 
 Determinar a partir de la literatura los parámetros de las  ecuaciones 
químicas que controlan la transformación de la biomasa. 
 Desarrollar la programación que resuelva el sistema de ecuaciones. 
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6. MARCO REFERENCIAL 
 
6.1 MARCO TEORÍCO 
 
6.1.1 Conceptos de fluidización 
 
La fluidización se define como el proceso en el cual los sólidos en reposo son 
transformados a un estado con comportamiento de estado líquido, y dando paso 
a una corriente de un fluido, gas o líquido, tras alcanzar una velocidad en 
condiciones de mínima fluidización.[4]  
Kunii D. y Levenspiel O. clasifican el comportamiento de un lecho por medio del 
caudal del fluido introducido y las partículas del lecho (tamaño). (Ilustración 
4).[37]  
Ilustración 4 Fases de fluidización dentro de un reactor 
 
(a) Lecho fijo, (b) Lecho en comienzo de fluidización, (c) Lecho con fluidización no 
burbujeante, (d) Lecho con fluidización burbujeante, (e) Slugging con slugs 
axiales, (f) Slugging con slags de pared, (g) Fluidización turbulenta, (h) 
Fluidización en fase dispersa con transporte neumático de partículas. 
Fuente: KUNII, Daizo;LEVENSPIEL, Octave. (1991). Fluidization 
Engineering.[37] 
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Cuando un fluido en movimiento asciende a bajas velocidades, en principio se 
filtra entre los espacios de las partículas quedando estacionarias, este estado es 
llamado “lecho fijo” (Ilustración 4a). 
Al aumentar la velocidad de la inyección del fluido, alcanza un punto donde las 
partículas se suspenden por el constante flujo, generando que la fuerza de 
fricción entre el fluido y las partículas se equilibra con el peso de las mismas, 
haciendo despreciable así la componente vertical de la fuerza de compresión 
entre las partículas más cercanas. De esta manera la perdida de la carga dentro 
del lecho es igual al peso de las partículas dentro de una unidad de área, este 
estado es denominado “lecho en comienzo de fluidización” (Ilustración 4b). 
Incrementando la velocidad por encina del punto de fluidización, genera un 
comportamiento diferente dependiendo del lecho utilizado: liquido-solido o gas-
solido. Un incremento de velocidad por encima del punto de fluidización en el 
primer tipo de sistema, normalmente da cabida a una suave y continua expansión 
del lecho, donde las posibles inestabilidades creadas por el flujo irregular se 
amortiguan y en condiciones normales no se observan heterogeneidades ni 
formación de burbujas dentro del lecho. Cuando un lecho tiene estas 
características es llamado “Lecho con fluidización no burbujeante” (Ilustración 
4c).  
Al pasar la velocidad mínima de fluidización en un sistema gas-sólido, se genera 
un exceso de gas debido a la mínima fluidización, formando así canalizaciones 
y canalizaciones (Ilustración 4d). Este estado se considera que está en 
condiciones de fluidización burbujeante, donde las burbujas generan un aumento 
de superficie de contacto y de reacción con las partículas y el lecho, facilitando 
las reacciones químicas que ocurran en el lecho. 
Cuando se incrementa el caudal de gas dentro de un lecho burbujeante, las 
burbujas crecen debido a la altura del reactor, esto genera coalescencia y forma 
pisos de lecho a lo largo de la zona de creación, denominado “slugging”. Si las 
partículas del lecho son muy finas, estas comienzan a descender lentamente 
dentro del reactor, rodeando así la zona donde crecen las burbujas (ilustración 
4e). Si las partículas son más densas, la zona de superior de burbujeo se 
desplaza en forma de flujo de pistón de forma ascendente, al llegar a cierto punto 
en el reactor, la cama se desvanece dando paso a otra cama en la parte superior 
de burbujeo (Ilustración 4f).  
Para mayores caudales, hay una velocidad en la cual las partículas son 
arrastradas, provocando turbulencia dentro del lecho (ilustración 4g). Y al tener 
mucho más altas velocidades de gas, las partículas sólidas del lecho se esparcen 
dentro del lecho hacia el exterior del reactor. (Ilustración 4h) 
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En casos donde los sistemas operan en regímenes muy inestables, se requiere 
la utilización de ciclones que apresen las partículas y las lleven de vuelta al lecho. 
Si no es mucho es desplazamiento de partículas sólidas fuera del reactor, 
simplemente se puede incorporar un ciclón en la parte interior del gasificador y 
en casos donde el arrastre de partículas es excesivo se necesita un ciclón de 
mayor tamaño instalado en la parte externa del gasificador.[37]  
6.1.1.1 Ventajas y desventajas de un lecho fluidizado 
 
Ventajas: 
 El comportamiento de partículas como fluido permite que se controle los 
procesos de forma más fácil. 
 La buena mezcla de los sólidos satisface el comportamiento isotermo en 
el reactor, por tal razón es más simple controlarlo. 
 La homogénea mezcla de los sólidos produce inercia térmica que impide 
cambios bruscos de temperatura y genera un amplio margen de seguridad 
para evacuar el calor en procesos exotérmicos. 
 El movimiento de las partículas entre dos lechos hace más fácil la 
extracción y adición de grandes cantidades de calor requerido en grandes 
reactores. 
 Se puede implementar en operaciones a gran escala. 
 Los coeficientes de transferencia de calor y masa son elevados 
comparados con otros procesos. 
 La transferencia entre un lecho fluidizado y un sólido sumergido en él es 
muy alta, ocasionando que se necesiten pequeñas áreas en los 
intercambiadores.[37]  
Desventajas: 
 Los lechos burbujeantes son complejos, cuando presentan partículas muy 
pequeñas se dificulta describir el flujo de gas representando ineficiencias 
en el contacto de tipo gas-solido. Generando inconvenientes cuando se 
necesita una alta conversión del reactante gaseoso o se requiere una gran 
eficiencia de alguna reacción media. 
 La rápida integración de los sólidos en el lecho da lugar a tiempos no 
uniformes de residencia de los sólidos en el reactor. Produciendo cuando 
se hace un tratamiento de solidos un resultado no uniforme del gas 
generado y un bajo rendimiento, generalmente cuando se trabaja con 
altos niveles de conversión. 
 Las partículas sólidas se con altos niveles de volatilidad se disuelven o 
son arrastradas por la corriente del lecho al exterior, siendo reemplazadas 
por otras. 
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 La erosión que se genera en las tuberías y en el tanque del reactor debido 
a la abrasión por el constante paso de partículas sólidas ha de ser un dato 
a tener en cuenta.[37]  
6.1.2 Tipos de gasificadores. 
 
Los procesos de gasificación se realizan en equipos específicos llamados 
gasificadores. Estos procesos se llevan a cabo por medio de diversos tipos de 
equipos gasificantes, clasificados principalmente en lecho fijo y semi-movil, lecho 
arrastrado y lecho fluidizado, aunque existen diversas variaciones encontradas 
dentro de cada tipo 
Dependiendo el gas y el combustible en contacto, se pueden dividir en: 
● Lecho arrastrado. 
● Lecho fluidizado. 
● Lecho fijo/móvil. 
 
6.1.2.1 Lecho fijo 
 
Los gasificadores de lecho fijo son alimentados por medio de lotes o semi-
móviles los cuales tienen alimentación en continuo, poseen una cama fija con 
partículas sólidas de biomasa en las cuales circula el agente gasificante. Dentro 
del reactor de lecho fijo la fase solida se mueve de forma lentamente hacia la 
parte inferior del reactor, mientras que las partículas de la biomasa se va 
reaccionando con el agente gasificante. Este tipo de gasificador posee 
condiciones técnicas estrictas, pudiendo así ser fácil de diseñar y utilizar. El 
gasificador de lecho fijo tiene principalmente un espacio cilíndrico donde de 
manera continua se hacen presente los procesos de secado, pirolisis y 
gasificación, está compuesto también de una unidad de alimentación de 
biomasa, un sistema de retención de cenizas y lodos, un sistema de dosificación 
de agente gasificante y por ultimo una salida del gas combustible.[8]  
 
Los reactores de lecho fijo son esencialmente utilizados para la generación de 
energía a pequeña y mediana escala. Gracias a que es complicado mantener 
una temperatura uniforme en la parte interior del mismo. Por tal razón es 
complejo poder predecir la composición del gas generado y baja eficiencia para 
producciones a gran escala.[36] Las condiciones de operación de los 
gasificadores de lecho fijo son influenciadas altamente por la morfología, y 
propiedades físicas y químicas de la biomasa a trabajar. Es común encontrar 
problemas como falta de uniformidad del flujo en fase sólida, adherencia del 
material, formación de puentes y grandes caídas de presión. [18] 
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Según la dirección del flujo en el cual se encuentra el agente gasificante los 
reactores de lecho fijo se pueden clasificar en contracorriente (Ilustración 4), flujo 
paralelo (Ilustración 5) y flujo cruzado (Ilustración 6). 
 
Ilustración 5 Reactor flujo contracorriente “Updraft” 
 
 
Fuente: FAO. (1986). Wood Gas as Engine Fuel.  [18] 
 
Los reactores de flujo contracorriente (Ilustración 5) se puede observar que el 
agente gasificante es introducido en la parte inferior del equipo y circula en 
sentido opuesto al que se encuentra la biomasa en fase sólida. La biomasa en 
el reactor es alimentada en la parte superior, mientras por otra parte las cenizas 
removidas son enviadas a la parte inferior del reactor. El gas generado sale por 
la parte superior del equipo a una temperatura inferior a los 300°C, lo que genera 
valores altos de eficiencia térmica. Una de las desventajas de este esquipo son 
sus altos contenidos de alquitranes.[2][6][8][17]  
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Ilustración 6 Reactor flujo paralelo “Downdraft” 
 
 
Fuente: FAO. (1986). Wood Gas as Engine Fuel.  [18] 
 
En el reactor de flujo paralelo (ilustración 6), el agente gasificante se introduce 
en la parte media o superior del reactor y el gas combustible es entregado en la 
parte baja y la biomasa en la parte superior fluyendo hacia la parte inferior. Por 
tal razón la biomasa y el agente gasificante se mueven en la misma dirección. El 
principal punto fuerte de este reactor es la posibilidad de obtener un gas 
combustible con un bajo contenido de alquitranes y aceites, utilizado 
especialmente en motores de combustión interna, ya que los alquitranes 
generados se degradan al fluir por la cama del material ya pirolizado. Los gases 
generados por el reactor salen a una temperatura entre 900-1000°C lo que 
genera una baja eficiencia térmica.[2][6][8][17][41]  
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Ilustración 7 Reactor flujo cruzado “Crossdraft” 
 
Fuente: FAO. (1986). Wood Gas as Engine Fuel. [18] 
 
El reactor de flujo cruzado (Ilustración 7) posee la entrada de la biomasa en la 
parte superior del reactor y fluye hacia la parte baja del equipo mientras ocurre 
el proceso de gasificado. El agente gasificante es añadido en la parte media 
lateral del reactor, mientras en la parte opuesta media es extraído el gas 
combustible. El gas obtenido esta aproximadamente a 700-900°C, lo que 
produce una eficiencia térmica baja, además de producir gases con altos 
contenidos de alquitranes.[8][18][41]  
Los reactores de lecho fijo también pueden clasificarse por medio de la forma 
como se introduce el calor al equipo, las cuales son: reactores de calentamiento 
directo y reactores de calentamiento indirecto. 
 Reactores de calentamiento directo: se presentan reacciones exotérmicas 
de combustión entre el carbonizado, oxígeno y compuestos volátiles, los 
cuales producen el calor necesario para que la biomasa sea 
descompuesta. Ya que existe un contacto directo entre los elementos 
dentro de reactor y el medio de calentamiento, los cambios de 
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temperatura dentro de la cama en dirección radial son pequeños. Esto es 
de utilidad ya que la velocidad de reacción es constante en la sección 
transversal del equipo, lo que produce que tanto la velocidad de la cama 
y el encogimiento de la partícula en la dirección radial sean iguales[6][34]. 
Una de las desventajas es que normalmente el agente gasificante 
empleado es el aire generando así gases combustibles con bajo poder 
calorífico (4-6 MJ/m3 STP), debido a las grandes cantidades de nitrógeno 
que componen el aire.[6][41]  
 
 Reactores de calentamiento indirecto: En este tipo de reactor el calor es 
suministrado a través de las paredes del reactor, ósea el medio de 
calentamiento no entra en contacto con los elementos suministrados en 
el proceso. Lo que genera gradientes de temperatura radial, haciendo que 
la velocidad de reacción no sea uniforme. Además las partículas ubicadas 
cerca de las paredes del reactor reaccionan más rápido que las ubicadas 
en el centro. Esto da como consecuencia que la velocidad de la cama no 
sea constante y produce un perfil de velocidad en la sección transversal 
del reactor.[6][34] El calentamiento indirecto permite obtener gases 
combustibles con un poder calorífico entre 12-18 MJ/m3, lo que representa 
una mejoría respecto a los reactores de calentamiento directo. 
 
Cuando un equipo gasificante se usa para alimentar un motor de combustión 
interna, es de vital importancia que los gases utilizados en lo posible deben estar 
libres de alquitranes y material particulado, pero pueden cambiar las cantidades 
que se tienen de estos materiales según el tipo de motor. En FAO, las cantidades 
tolerables para motores actualmente son: 
 Alquitranes: menores a 500 mg/m3. 
 Materiales particulados: menores a 50 mg/m3 de gas.[18]  
6.1.2.2 Lecho arrastrado 
 
El gasificador de lecho arrastrado, usa un reactor de transporte de dos fases 
(neumático), en donde se encuentran los sólidos descompuestos de pequeños 
trozos dispersados en un agente gasificante. En el reactor la biomasa es 
arrastrada por el agente gasificante a muy alta velocidad. En la ilustración 8 se 
observa un esquema de un gasificador de lecho arrastrado para biomasa.  
Este tipo de reactor utiliza mezclas de oxígeno y vapor de agua como agentes 
gasificantes, por tal motivo funciona a temperaturas entre 1100-1600 °C, que son 
temperaturas superiores a la de la fusión de las cenizas, permitiendo la 
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eliminación de las mismas en estado líquido y que los alquitranes producidos 
sean craqueados totalmente, de esta manera se obtiene un gas combustible de 
alto poder calorífico (10 MJ/Nm3) y con alto grado de limpieza. 
La gasificación se ejecuta mediante el transporte neumático de los componentes 
de la mezcla,  y puede llevarse a cabo en sentido ascendente (suministrar el 
combustible en la parte inferior) y descendente (combustible suministrado en la 
parte superior). Una de las grandes desventajas del uso de esta tecnología con 
biomasa, es su alto costo de su elaboración debido a la necesidad de disponer 
de material pulverizado.[48]  
Ilustración 8 Gasificador de lecho arrastrado 
 
Fuente: STARR, Fred. (2009). Integrated Gasification Combined Cycle for 
Carbon Capture and Storage.  [51] 
6.1.2.3 Lecho Fluidizado 
 
Los gasificadores de flujo cruzado, flujo paralelo, flujo contracorriente son 
dependientes de las propiedades físicas, químicas y morfológicas de la biomasa, 
por tal motivo se generan problemas como formación de escoria y aumento en 
la caída de presión dentro del gasificador. Por esta razón se utilizan los 
gasificadores de lecho fluidizado para eliminar estos problemas. 
En los gasificadores de lecho fluidizado, el agente gasificante mantiene 
suspendidas las partículas de biomasa. El proceso empieza calentando 
externamente el lecho y cuando este alcanza una temperatura suficiente es 
añadido el material de alimentación o combustible; las partículas son insertadas 
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por la base del reactor, y entran en contacto inmediatamente con el material del 
lecho, manteniéndolo en suspensión y calentándolo de forma rápida hasta que 
alcanza la temperatura del lecho. Este hecho genera que el material combustible 
alcanza el proceso de pirolisis eficazmente descomponiéndose en partículas, 
con una alta cantidad de compuestos gaseosos. En la fase gaseosa se producen 
reacciones nuevas y una descomposición del char. Gran parte de los 
gasificadores de lecho fluidizado incluyen un ciclón interno con el objetivo de 
disminuir el arrastre de alquitranes. En algunos casos cuando se obtiene el gas 
combustible este puede tener cenizas debido al proceso, las cuales deben 
retirarse para poder ser utilizadas en motores.   
Una de las ventajas del lecho fluidizado es que ofrece versatilidad en el momento 
de escoger el material de alimentación, ya que se tiene un fácil control de 
temperatura, y se puede mantener bajo el punto de fusión de las cenizas, por 
otra parte pueden utilizarse materiales blandos y de grano fino sin necesidad de 
procesos de elaboración. Sin embargo, en algunos casos pueden presentarse 
problemas en cuanto a la estabilidad del lecho, alimentación y entrada de cenizas 
en los conductos de salida del gas. 
Las desventajas que se pueden presentar al usar gasificadores de lecho 
fluidizado, es que pueden presentarse altos niveles de alquitranes en los gases 
combustibles generados y la combustión incompleta del carbono. Actual mente 
existe tres tipos de gasificadores de lecho fluidizado: burbujeante, circulante y 
“twin-bed”.[43]  
 
 Gasificador de lecho fluidizado burbujeante: 
El lecho fluidizado burbujeante tiene un grado de fluidización que se obtiene por 
medio del paso del aire y está contenido en un recipiente, construido en un 
material refractario, para así evitar pérdidas de calor y también absorber el calor 
a través de tubos por donde circula el aire caliente. El gasificador de lecho 
fluidizado burbujeante consta de un espacio abierto sobre el lecho conocido 
como “freeboard” que va disminuyendo con el diámetro de los tubos para aportar 
calor, y una sección convectiva llamada “back-pass”, donde las superficies de 
transferencia de calor sostienen el aire caliente. En la Ilustración 9 sección a) se 
muestra un esquema del gasificador de lecho fluidizado burbujeante. 
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Ilustración 9 Gasificador de lecho fluidizado a) Burbujeante b) Circulante 
 
Fuente: MORENO, F. J. (2010). Simulación de Gasificación de Biomasa en 
Lecho.[43] 
 
 Gasificador de lecho fluidizado circulante: 
Este tipo de gasificador cuanta con un combustible que se quema en un procesos 
de fluidización de manera rápida. La velocidad del agente gasificante es tan 
rápida que puede extraer materiales solidos de la biomasa del reactor.  Gran 
parte de los sólidos que están dentro de reactor son capturados por un gas 
separador de sólidos, para después recircular desde la base del reactor a una 
velocidad suficiente como para causar el mínimo grado de mezcla entre sólidos 
en el reactor. El aire usado como agente gasificante primario es insertado al 
reactor por la parte baja del mismo y el secundario es inyectado a través de las 
partes laterales del reactor, un poco más arriba que la parte baja. La biomasa es 
ingresada en la parte inferior del reactor, donde posteriormente es quemada para 
generar calor. 
Una parte del calor es utilizada para generar vapor, y otra se pierde a través de 
las paredes del reactor y el sobrante es absorbido en la sección convectiva. Por 
lo general los gasificadores de lecho fluidizado circulante están compuestos por: 
recirculadores de sólidos, ciclones, intercambiadores de calor externo y un 
reactor. La configuración de un gasificador de lecho circulante se puede observar 
en la ilustración 9 sección b). 
30 
 
 Gasificador de lecho fluidizado twin-bed: 
Este tipo de procesos de gasificación es indirecto y produce un gas combustible 
de media temperatura (entre 800 °C), libre de nitrógeno y con alto porcentaje de 
metano. Este gasificador tiene como objeto producir un gas que pueda ser 
utilizado como gas natural. Por esta razón, el gas combustible producido por 
estos gasificadores se denomina bio-SNG (Substitute Natural Gas), el cual 
posee propiedades similares a la del gas natural. 
Dentro de los procesos de gasificación del lecho se necesita una gran cantidad 
de calor para producir el syngas, el cual es extraído por combustión por parte del 
combustible que se está gasificando. Usando aire como medio de combustión 
directa de produce un gas combustible de baja temperatura con alto contenido 
de nitrógeno en su composición. Por otra parte, la gasificación indirecta produce 
un gas de mayor poder calorífico, ya que separa el calor consumido en la 
gasificación del calor producido en la combustión. El nitrógeno existente en el 
gas síntesis es resultado del nitrógeno contenido en la combustión o a razón de 
una purga usada en la gasificación. 
En los gasificadores de lecho fluidizado twin bed, utiliza dos reactores, en donde 
la biomasa entra en el primer reactor y es gasificada con vapor de agua y el char 
obtenido es transportado al segundo reactor, y es quemado con aire para 
producir el calor necesario para el proceso de gasificación. El calor producido es 
transportado al reactor de gasificación con material de lecho. A continuación los 
gases de escape de la combustión del char y el extraído de la gasificación tienen 
salidas independientes de los sistemas y nunca entran en contacto. En la 
ilustración 9 se muestra un gasificador twin bed. 
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Ilustración 10 Gasificador de lecho fluidizado tipo twin-bed 
 
Fuente: E4TECH. (2009). Review of Technologies for Gasification of Biomass 
and Wastes. 4-5, 25-30.[14] 
En el 2006 se realizó un estudio donde se determinó mediante la combinación 
de reactores de lechos fluidizados cuales seria los más eficientes, llevando a 
cabo el proceso de gasificación por medio de twin-bed. El estudio arrojo 
resultados, en donde un reactor de lecho fluidizado burbujeante como gasificado 
y un reactor de lecho fluidizado circulante como combustor es la combinación 
más adecuada.[26]  
Ya que el proyecto se enfatiza en el lecho fluidizado actualmente se ha 
aumentado el interés de este tipo de gasificación ya que ocupa casi el 20% de 
su mercado. 
Debido a que hay diversos tipos de gasificadores es apropiado hacer una 
comparación de las ventajas y desventajas derivadas del uso de los de lecho 
fluidizado, presentadas a continuación: 
Ventajas: 
 El flujo continuo de partículas da cabida al funcionamiento automático y 
de fácil utilización. 
 La mezcla eficaz de solidos hace que se puede hacer consideraciones de 
temperatura en el reactor isotérmicas, haciendo el controlarlo de forma 
fiable y simple. 
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 El reactor se encuentra lleno de partículas de sólido mezcladas, gran 
capacidad térmica, donde puede resistir cambios de temperatura, dan de 
pausadamente los cambios de condiciones de funcionamiento y un gran 
intervalo de seguridad, enviando problemas debido a la transferencia de 
calor por reacciones exotérmicas. 
 El movimiento de los sólidos entre los lechos hace que sea factible añadir 
o quitar, considerables cantidades de calor producido en los reactores. 
 Los reactores de lecho fluidizado son convenientes cuando se requiere 
usar proyectos a gran escala. 
 La transferencia de calor entres el lecho y los sólidos es alta, por tal razón 
los intercambiadores de calor en los lechos fluidizados necesitan menos 
áreas de superficie. 
Desventajas: 
 Los lechos fluidizados son complejos. En el lecho burbujeante las 
pequeñas partículas dificultan la descripción del flujo de gas, generando 
ineficiencias de contacto del tipo gas-sólido.  
 La mezcla del lecho fluidizado y los sólidos es muy rápida lo que genera 
tiempos no uniformes de residencia de los sólidos en el reactor, dando 
como resultado un producto de bajo rendimiento, cuando trabaja con altos 
niveles de conversión. 
 Las partículas sólidas volátiles se vuelven diminutas y otras son llevadas 
por la corriente exterior del reactor ocasionando que sean reemplazadas 
por otras. 
 Se debe tener en cuenta el proceso de abrasión producido por el paso de 
las partículas dentro de las tuberías y el propio reactor. 
 Las operaciones no continuas en altas temperaturas, la aglomeración y la 
sinterización de las partículas pequeñas hacen necesaria la 
implementación de reducciones de temperatura de las operaciones, 
reduciendo así la velocidad de reacción de manera considerable.[26] 
 
6.1.2.4 Gasificación 
 
El proceso de gasificación de un sólido es termoquímico el cual acapara la 
descomposición térmica de la materia orgánica y la acción de un gas que 
reacciona principalmente con el residuo carbonoso que es obtenido mediante la 
descomposición térmica. La constituyen las reacciones solido-gas 
(heterogéneas), o en fase gas (homogéneas), en donde el sólido remanente se 
convierte en gas. Se habla de reacciones principalmente endotérmicas, las 
cuales tienen poca extensión u ocurren en determinadas condiciones en el lugar 
donde son generadas. 
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En el proceso de gasificación puede considerarse la etapa de oxidación y 
reducción conjuntamente como una sola en la que tiene lugar todo tipo de 
reacciones posibles entre la mezcla de gas y el char.[2] 
 
6.1.2.4.1 Temperatura 
 
Es un parámetro importante en cada etapa, y por tanto en el rendimiento final del 
proceso. Específicamente, las proporciones entre char, tar y gas en los productos 
de pirolisis, dependen en gran medida de la velocidad de calentamiento y la 
temperatura final que se alcanza. En general en altas velocidades de 
calentamiento y alta temperatura final se produce mayoritariamente gas, 
mientras que a temperaturas finales y velocidades de calentamiento inferiores se 
producen más proporción de líquidos y sólidos. 
6.1.2.4.2 Presión 
 
El aumento significativo de la presión desfavorece las reacciones de gasificación, 
lo que ocasiona aumentos en las proporciones de hidrocarburos y alquitranes. 
Los gasificadores de lecho móvil sueles trabajar a presión atmosférica y los de 
lecho fluidizado trabajan a presión alrededor de los 30 bares en algunas 
ocasiones. 
6.1.2.4.3 Relación agente gasificante/residuo 
 
Uno de los parámetros más importantes en el proceso de gasificación,  
especialmente en el caso donde se autoabastece energéticamente mediante la 
oxidación parcial, con aire u oxigeno del residuo tratado. Valores muy bajos de 
este parámetro pueden no ocasionar suficiente cantidad de energía para 
mantener el proceso en las condiciones requeridas, disminuyendo así el 
rendimiento en proceso. Por otra parte, cuando el agente gasificante es aire, 
existe un efecto de dilución por parte del nitrógeno. Por tal motivo hay un valor 
óptimo de la relación de gasificante/residuo para cada uno de los procesos, que 
dependen básicamente de la composición del residuo gasificado.[3] 
 
6.2 MARCO CONCEPTUAL 
 
● Alquitrán: Es una sustancia oscura de olor fuerte, que se obtiene de 
separar, mediante vaporización y condensación, unas materias orgánicas 
(hulla, petróleo y maderas). [40] 
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● Análisis elemental: mediante este análisis se puede dar a conocer los 
residuos de biomasa con contenido hidrogeno, carbono, nitrógeno y 
oxígeno. [45] 
● Análisis inmediato: Es el que fija el porcentaje de humedad, carbón y 
cenizas. [45] 
● Análisis térmico: Análisis en el cual se somete la muestra de combustible 
un calentamiento controlado a través del tiempo.[45]  
● Biomasa: la biomasa es material orgánico que vienen de los animales 
plantas, gases y líquidos sacados de la descomposición de materiales 
orgánicos y que en su mayoría se origina de un proceso biológico y se 
utiliza para diferentes procesos de gasificación para crear gases de 
combustión con ayuda de aire o vapor. [40] 
● Calor específico: Es la cantidad de calor, una medida física, la cual se le 
introduce a una unidad de masa para que suba su temperatura un grado 
centígrado o kelvin. [40] 
● Calor latente: Este calor es la cantidad de energía que se necesita para 
cambiar de estado (liquido, solido o gaseoso), esta energía solo se utiliza 
en el cambia de energía y no eleva la temperatura. El cambio de solido a 
liquido se le denomina calor de fusión y el cambio de líquido a gaseoso 
se le denomina calor de vaporización. [40] 
● Calor sensible: Es el calor que se da a un cuerpo u objeto, y este, hace 
que suba la temperatura pero sin modificar la estructura molecular del 
cuerpo u objeto, este aumento de la temperatura está fuertemente ligado 
a la masa del objeto u cuerpo. [40] 
● Cinética de reacción: Estudio de las velocidades de reacción de los 
reactivos a productos. [4] 
● Combustión: es la reacción química de un combustible fósil con el oxígeno 
para obtener energía térmica generando también gases de combustión 
que contiene agua y dióxido de carbono. [4] 
●  Fase burbuja: Etapa del reactor donde se encuentra gas libre de 
sólidos.[29]  
● Fase emulsión: Etapa del reactor en donde están presentes gas y 
partículas. [29] 
● Fluidización: es cuando los sólidos finos se transforman en estado fluido 
por el contacto con el gas o líquido. [4] 
● Gasificación: La gasificación es la cual convierte combustibles como el 
carbón o biomasa en condiciones de temperaturas elevadas y precarias 
en oxigeno utilizando vapor como mayor medio de gasificación 
produciendo un gas combustible. [4] 
● Hidrodinámica: Parte de la hidráulica que estudia el comportamiento de 
los líquidos en movimiento.[21]  
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● Lecho fluidizado: se realiza la combustión con pequeñas partículas en un 
lecho fluidizado y se gasifica por medio de vapor o aire y a diferencia de 
un lecho fijo en este se puede controlar la temperatura en el lecho.[4]  
● Oxidación: Reacción química en donde se genera perdida de uno o más 
electrones.[3]  
● Pirolisis: la pirolisis es generada por los efectos de la gasificación ya que 
hay descomposición térmica del combustible en ausencia de oxígeno.[3]  
● Poder calorífico: Da a conocer cuanta energía tiene la biomasa o el calor 
liberado cuando se quema el combustible.[45]  
● Productos: Sustancias que se encuentran después de producirse un 
cambio químico y aparecen o se generan.[38]  
● Reacción exotérmica: Es cualquier reacción química con la cual se genera 
energía, en este caso como calor, en donde el prefijo exo significa hacia 
afuera.[40]  
● Reacción heterogénea: es un proceso químico en donde se encuentran 
sustancias de reacción en distintas estados físicos (varias fases).[37]  
● Reacción homogénea: Hace referencia cuando tanto las sustancias 
reactivas como los productos se encuentran en el mismo estado físico (se 
encuentran en la misma fase).[37]  
● Reactivos: Sustancias que se encuentran antes de producirse un cambio 
químico y desaparecen.[38]  
● Volatilización: Cambio de una sustancia de estado líquido a gaseosas 
debido a un cambio de temperatura saltándose el estado líquido.[29]  
 
6.3 ESTADO DEL ARTE 
 
La búsqueda de fuentes renovables de energía ha impulsado investigaciones en 
diferentes frentes, uno de los cuales es el empleo de residuos de la agroindustria 
para la generación de combustibles o compuestos de interés comercial. En el 
campo del uso de residuos, la transformación de los mismos mediante procesos 
termoquímicos es de las áreas más activas de investigación, ofreciendo 
resultados que se vinculan con estudios en reactores como datos obtenidos 
mediante el empleo de modelos matemáticos que simulan lo que ocurre en un 
reactor. De los diferentes tipos de reactores que se encuentran disponibles el 
reactor de lecho fluidizado se reportan investigaciones: 
 
La simulación es una herramienta que permite el diseño y optimización de las 
condiciones de operación de un reactor en ellas se combinan las ecuaciones de 
balance de materia y energía, junto con parámetros de la hidrodinámica que 
representan ello que puede ocurrir en el reactor. Para la simulación de reactores 
de lecho fluidizado se encuentran desde análisis de estructuras o componentes 
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de estos reactores como el realizado por (GUTIERREZ, Edgar y ZAVALA, José) 
que simula los esfuerzos mecánicos y el comportamiento termoquímico, en un 
documento titulado “Simulación Termo mecánica del plenum superior del reactor 
de lecho fluidizado R-10 de la empresa Orinoco Iron C.A.” , el cual se realizó en 
el 2007, en el que se presenta la simulación de la estructura que soporta los 
ciclones y la simulación consiste en analizar esfuerzos mecánicos y deformación 
de estructura que cada uno de los factores que influyen en su desgaste como 
temperatura, cargas y fuerzas. En conclusión se obtuvo que la temperatura 
influye en un 99% de la deformación en el ciclón y que los esfuerzos máximos 
se obtienen en los apoyos y en la parte interior debido al material que se 
encuentra dentro del ciclón.[27]  
 
En el estudio de la simulación un tema importante y bastante utilizado es el 
modelado de un gasificador de lecho fluidizado debido a la gran variedad de 
gasificadores y biomasa existente. Una de las herramientas más actuales para 
la simulación es la dinámica computacional de fluidos, esta fue usada por  
(GOMEZ-BAREA, A y LECKNER, B) en  2009, el cual modela la conversión de 
partículas individuales de carbón, en un documento llamado “Modeling of 
Biomass Gasification in Fluidized Bed”, en donde la conclusión general es que la 
mayoría de los modelos de lecho fluidizado que se realicen se asemeja a la 
realidad aun con diversas fórmulas y datos de entrada aunque hay algunos 
aspectos como la generación de alquitrán, la conversión, efectos de temperatura 
y la concentración de solidos tienen que ser mejorados.[23]  
Un reactor de lecho fluidizado presenta diversas zonas y existen investigaciones 
que simulan lo que ocurre en ellas, es el caso de  cuyo modelo tiene en cuenta 
las características físicas del sólido y del fluido, para el que mediante el empleo 
de CBA se logra encontrar que la región de flujo desarrollado donde las 
partículas alcanzan una velocidad constante, debe garantizarse una longitud 
suficiente para lograr el estado estable, debido a la importancia de la fluido 
dinámica en el comportamiento de los gases y del aire dentro de un lecho 
fluidizado. Es importante saber cómo es su comportamiento al momento de la 
simulación para obtener resultados más aproximados a la realidad dicho estudio 
se realizó en 2010 por (GONZALES, German; LISBOA, Antonio y CIRO, Héctor) 
llamado “Fluido dinámica de un lecho fluidizado Downer usando aproximación 
CBA” en el cual el modelo matemático es basado en características físicas del 
sólido y del fluido utilizando CBA (Cluster Based Approach), y son comparados 
con respecto a la literatura. Donde en el reactor hay tres regiones fluido 
dinámicas tales como flujo acelerado, desacelerado y completamente 
desarrollado. Se concluye que en la región de flujo desarrollado donde las 
partículas alcanzan una velocidad constante donde el reactor debe ser lo 
suficientemente alto para que las partículas alcancen este estado estable.[24]  
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Gracias a la gran complejidad de algunos modelamientos, gran parte los 
investigadores realizan la conversión de biomasa mediante la gasificación por 
etapas, para obtener una mayor eficiencia del proceso. Debido a esto en 2011 
se realizó un estudio por (NILSSON, Susanna; et al, 2011) que se titula 
“Gasification of Biomass and Waste in a Staged Fluidized Bed Gasifier: Modeling 
and Comparison With One-stage Units”, en el cual se presenta un modelo de 
sistema de lecho fluidizado con el que se busca comparar el rendimiento de un 
sistema de tres etapas principales, como son la devolatilización de combustible, 
oxidación de compuestos volátiles y el formado del gas en donde las etapas 
químicas, se modelan utilizando datos cinéticos provenientes de los ensayos en 
un lecho fluidizado a escala y se emplea un modelo para evaluar el rendimiento 
del sistema. La conclusión a la que llegaron los autores fue que  el gasificador 
de lecho fluidizado independiente trabaja a una temperatura de funcionamiento 
limitada y debido a esta condición su eficiencia del procesos se reduce y en el 
sistema de tres etapas, estas variables se pueden controlar y obtener una mayor 
eficiencia de proceso debido a esto el sistema de tres etapas es ideal para la 
producción de energía a escala pequeña y media y cualquier calidad de 
combustible.[45]  
 
Debido a la gran variedad de diseños de gasificación y de combustión y al avance 
de las herramientas de simulación como el CFD que sirve para el mejoramiento 
del diseño y la reducción de emisión de gases de dichos gasificadores se realizó 
en 2012 un estudio por (INDER, Ravi; BRINK, Anders y MIKKO, Hupa) llamado 
“CFD modeling to study fluidized bed combustion and gasification”  en este 
artículo se realiza un extenso modelado en CFD para la combustión de lecho 
fluidizado y gasificación, se describen las ecuaciones matemáticas del flujo, el 
calor, la masa de transferencia y reacciones químicas que se presentan en el 
con el objetivo de ilustrar las tendencias y resultados que se pueden obtener con 
una herramienta como el CFD. En conclusión se obtuvo que el CFD en una 
herramienta poderosa para predecir las características de los combustibles 
durante los procesos de combustión y gasificación tanto la emisión de CO y NO. 
Sin embargo las simulaciones todavía tienen muchos modelos aproximados y es 
necesario realizar el proceso experimental para facilitar el modelo.[31]  
 
Uno de los modelos de gasificación es el de lecho fluidizado circulante, se lleva 
a cabo una revisión detallada de modelos existentes para obtener  un nuevo 
modelo matemático para el estudio de la gasificación de biomasa este 
procedimiento fue hecho en el 2012 por (MIAO, Qi et al.)  y se tituló “Modeling 
Biomass Gasification in Circulating Fluidized Beds”, en el cual se consideraron 
tanto reacciones químicas como cinemáticas para la predicción de un completo 
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desarrollo de un proceso de gasificación de biomasa. En donde el reactor de 
lecho fluidizado fue dividida en dos secciones, una donde la región del fondo del 
reactor se somete a reacciones heterogéneas y otra en la parte superior donde 
la mayoría de las reacciones son homogéneas y se realizan en fase gaseosa. 
Donde se puedo encontrar que el modelo era capaz de predecir la temperatura 
de la cama a lo largo del gasificador, también que la concentración y distribución 
a la lo largo de la cama elevaba el poder calorífico del gas y la eficiencia del 
mismo.[42]  
 
En el campo de la simulacion de gasificadores se da pie a muchos estudios uno 
de ellos, comprende la gasificacion de biomasa con lecho fluidizado por medio 
de corrientes de aire como agente gasificante,  ya que de esta manera se puede 
utilizar los gases liberados por la biomasa obteniendo gases combustibles 
gracias a su alto poder calorifico, y su alto contenido de hidrogeno, cual fue 
relizado en el 2013 por (LOHA, Chancha; CHATTOPADHYAY, Himadri y 
CHATTERJEE, Pradip) llamado “Three Dimensional Kinetic Modeling of 
Fluidized Bed Biomass Gasification”,  en cual se muestra una simulacion 
tridimensional de un gasificador de lecho fluidizado burbujeante, por medio de 
un modelo matematico de Euler-Lagrangiano aproximado cuando la fase del 
fluido se resuelve por medio una ecuacion continua y el solido se modela 
mediante un moldelo computacional Lagrangiano. Donde se concluyo que el 
modelo tridimensional computacional realizado para un gasificador de lecho 
fluidizado burbujeante utilizadon Euler-Lagrangiano en estructura funciona, y 
resulta ser muy cercano a los valores reales.[39]  
 
En el estudio de un modelo cinematico complejo inestable, de un estado bifasico 
donde se incluyen reaciones cinematicas y fluidos dinamicos desarrollado para 
un proceso de gasificacion de vapor de lecho fluidizado de rastrojo de maiz, 
realizado en el 2013 por (HUIXIAO; MOREY, Zheng y; Vance)titulado “An 
Unsteady-State Two-Phase Kinetic Model for Corn Stover Fluidized Bed Steam 
Gasification Process”, donde se encuentran modelos de gasificación, incluyendo 
sin reacción en el núcleo reduciendo el modelo para reacciones de gas de 
carbón, y un modelos de pirolisis considerando el efecto del tamaño de la 
partícula, y el tiempo de paralización. Donde se puedo encontrar que el gas de 
la reacción de desplazamiento y el tiempo de residencia juegan un papel 
importante en la determinación de los resultados de la gasificación, en términos 
de la fracción volumétrica del gas y los rendimientos del gas del carbón.[30]  
 
En el 2014 se realizó un estudio computacional de la dinámica de los fluidos, 
usado para la simulación de un gasificador de lecho fluidizado, por medio de 
procesos químicos y físicos de las partículas encontradas en el proceso de 
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gasificación y sus interacciones con los gases reactivos el cual ejecuto (Xue, Q.; 
Fox, R.O.) llamado  “Multi Fluid CFD Modeling of Biomass Gasification in 
Polydisperse Fluidized-Beb Gasifiers”, en el cual se recopilaron diferentes 
ecuaciondes de fases solidos continuos y fracciones de masa junto con modelos 
quimicos, los cuales mostraban la desvolatilizacion de las particulas, reacciones 
volatiles homogeneas, oxidación heterogenea del carbón y gasificacion del 
carbón. En donde se llego a la conclusión de que un modelo computacional 
utilizado, era capaz de realizar simulaciones de un gasificacion de biomasa y que 
las variables de las particulas de la biomasa del carbon son mas adecuadas para 
describir reacciones en procesos de transferencia de calor que se encuentren en 
el reactor.[54]  
 
6.4 MARCO LEGAL Y NORMATIVO 
 
● ASME Sección VIII  Diseño, construcción e inspección de tanques y 
recipientes de presión: Mediante este código se llevara a cabo el diseño 
del gasificador de lecho fluidizado siguiendo cada uno de los parámetros 
y especificaciones encontrados en este.[15]  
● NTC 1580 Escalas: Con los requerimientos especificados en esta norma 
se realizaran los respectivos planos del diseño a simular del gasificador 
de lecho fluidizado.[9]  
● NTC 2130 Tolerancias Geométricas, Referencias y Sistemas de 
Referencia para Tolerancias Geométricas: Para la implementación de la 
simulación es necesario saber el rango de medidas que se ingresaran al 
programa.[10]  
● NTC 2529 Tolerancias Geométricas, Tolerancia de Formas, Orientación, 
Posición y Desarrollo, Principios y Métodos de Verificación: Utilizado para 
establecer una verificación de las tolerancias usadas en la norma 
anterior.[11]  
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7. DISEÑO METODOLÓGICO 
 
7.1 HIPÓTESIS: 
 
El gasificador de lecho fluidizado utilizado es el que se observa en la 
ilustración11: 
Ilustración 11 Gasificador de Lecho Fluidizado 
 
FUENTE: HONG-MING, Yan; HEIDENREICH, Craig; Y ZAHN, Dong-ke.(1998). 
Mathematical modelling of a bubbling Fluidised/bed Coal Gasifier and the 
Significance of 'Net Flow'. [29] 
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El gasificador se alimenta continuamente del carbón que entra por la parte 
inferior al igual que el oxígeno al cual reacciona para formar gas combustible que 
en gran parte hidrogeno, monóxido de carbono y pequeñas cantidades de 
metano. El gasificador de lecho fluidizado funciona a presión atmosférica y una 
temperatura de funcionamiento entre 1000 y 1200 K. 
 Tabla 9 Características de reactor 
 
 
 
 
Fuente: Autores del proyecto 
Debido al rango de posibilidades de la elección de parámetros de entrada en el 
reactor tales como cinética, correlaciones, teoría hidrodinámica, etc. Para el 
desarrollo del modelo, los parámetros estarán dentro de los rangos indicador por 
el artículo de YAN. 
Las hipótesis generales son las siguientes: 
1. El sistema se considera en estado estacionario e isotérmico. 
2. El lecho se considera unidimensional, cualquier variación de condiciones 
en el interior y de contorno se producirá solamente en el eje z. 
3. El comportamiento hidrodinámico del lecho se describe en la teoría de dos 
fases, que se explicará más adelante. 
4. Se consideran los gases de fase emulsión y burbuja se encuentran en 
flujo pistón, el cual es un modelo simple en el cual los perfiles de velocidad 
se consideran contantes a través de cualquier sección perpendicular al 
conducto y elimina la capa adyacente a la pared interna del tubo. 
5. Los sólidos presentes en la fase de emulsión se suponen bajo el modelo 
de mezcla perfecta. 
6. Se considera la transferencia de masa entre partículas y gas de emulsión, 
y entre la fase burbuja y emulsión debido a la difusividad molecular. 
7. La biomasa se considera esférica y uniforme. 
8. El tamaño de la burbuja aumenta proporcionalmente a la altura del lecho, 
las burbujas son del mismo tamaño en cualquier altura del lecho, pero 
Concepto Unidad Valor 
Diámetro del reactor D m 3,9 
Numero de agujeros del distribuidor nd   3000 
Estado de fluidización x=U0/Umf   1,2 
Temperatura de proceso T K 1173 
Relación longitud/diámetro H/D   1,5 
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crecen por colisión entre ellas utilizando la teoría hidrodinámica de Wen y 
Mori[44]. 
 
7.2 MODELO UNIDIMENSIONAL: 
 
Ilustración 12 Esquema de Modelo Unidimensional 
 
Fuente: HONG-MING, Yan; HEIDENREICH, Craig; Y ZAHN, Dong-ke. (1998). 
Mathematical modelling of a bubbling Fluidised/bed Coal Gasifier and the 
Significance of 'Net Flow'. [29] 
Esta teoría de modelo unidimensional de fluidización de [37] describe el 
comportamiento de un reactor en un  solo eje. De acuerdo al modelo 
unidimensional, los lechos con fluidización burbujeante tienen dos fases: 
 Fase burbujeante: Está compuesta por gases libres de partículas que son 
transportadas a esta por las leyes de la difusión y de la convección 
mediante el flujo neto. En ella se dan las reacciones homogéneas. 
 Fase emulsión: Se considera que contiene todas las partículas una 
fracción de gases que pasa a través de los sólidos permitiendo la 
fluidización del lecho. En ella se producen las reacciones heterogéneas. 
7.3 CÁLCULO DE VELOCIDAD MÍNIMA DE FLUIDIZACIÓN: 
 
La velocidad mínima de fluidización se refiere a la mínima velocidad de la 
partícula para que entre en fluidización. Para este cálculo se ha escogido el 
modelo de Yan [29], ya que tienen en su fórmula tienen en cuenta cualquier tipo 
de tamaño de partícula y cubre cualquier rango de velocidades, a continuación 
se realiza el cálculo. 
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𝐴𝑚𝑓 =
1,75
𝜙∗𝜀𝑚𝑓
3 ∗
𝜌𝑎𝑖𝑟𝑒∗𝑑𝑝
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒
⁄
=
1,75
0,67∗0,43∗1,2101∗0,0013
1,81𝑥10−5⁄
= 2,8503𝑥105   
 (2) 
𝐵𝑚𝑓 =
150(1−𝜀𝑚𝑓)
𝜀𝑚𝑓
3 ∗𝜙2∗
𝜌𝑎𝑖𝑟𝑒∗𝑑𝑝
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒
⁄
=
150(1−0,4)
0,43∗0.672∗1,2101∗0,0013
1,81𝑥10−5⁄
= 2,61𝑥105   
  (3) 
𝐶𝑚𝑓 =
−𝑑𝑝
3∗𝜌𝑎𝑖𝑟𝑒∗(𝜌𝑝𝑎𝑟𝑡−𝜌𝑎𝑖𝑟𝑒)∗𝑔
𝜇𝑎𝑖𝑟𝑒
2 =
−0,00133∗1,2101∗(2650−1,2101)∗9,81
1,81𝑥10−5
= −1,8746𝑥105  
  (4) 
Cuadrática: 
𝑢𝑚𝑓 =
−𝐵𝑚𝑓+√𝐵𝑚𝑓
2 −4∗𝐴𝑚𝑓∗𝐶𝑚𝑓
2∗𝐴𝑚𝑓
= 0,4727 𝑚 𝑠⁄      (5) 
7.4 MODELO HIDRODINÁMICO: 
 
El tamaño de la burbuja es uno de los parámetros más importantes en el modelo 
porque afecta la velocidad de crecimiento de la burbuja, la cantidad final de los 
compuestos en la fase burbujeante y emulsión, la mezcla de los sólidos y la 
transferencia de masa. 
Debido a la coalescencia de burbujas, estas crecen proporcionalmente a la altura 
del hecho. Para el proyecto se emplea la teoría de Wen y Mori [44], para un 
gasificador con nd orificios como se expresa en las ecuaciones. 
   DB0 = 0.347 (
A(100)2(u0−umf)100
nd
)
0.4
/100            (6) 
    
DBM =
0.652(A(100)2(u0−umf)100)
0.4
100
       (7) 
db = DBM − (DBM − DB0)e
(−0.3z Dt
⁄ )
            (8) 
      
El modelo Wen y Mori introduce el gas en la entrada totalmente mezclado 
(ecuación 6), coalescencia de burbujas (ecuación 7) y el crecimiento de la 
burbuja (ecuación 8) en función de la altura del lecho. 
Para el cálculo de la fracción de volumen ocupada por la burbuja se usan: 
B =
H
Hmf
= 1 +
10.978(u0−umf)
0.738ρs
0.376dp
1.006
umf
0.937ρg0.126
     (9) 
εb = 1 −
1
B
          (10) 
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Para determinar el crecimiento de la burbuja y la fracción de vacío en el lecho 
están dadas por las ecuaciones 11 y 12 respectivamente: 
ub = u0 − umf + 0.711(gdb)
0.5       (11) 
εf = ϵb + (1 − ϵb)εmf        (12) 
 
7.5 CINÉTICA DE REACCIÓN: 
 
Para tener la mayor versatilidad del modelo se utilizará la cinética utilizada en la 
publicación de Yan[29], ya que utiliza un gasificador de lecho fluidizado comercial 
instalado en una planta comercial.  
7.5.1 CINÉTICA DE YAN: 
 
La cinética utilizada por Yan es del modelo de Johnson, este modelo de 
gasificación describe suponiendo las siguientes etapas: 
 Volatilización de carbón 
 Formación rápida de metano  
 Baja velocidad de gasificación  
A continuación, se presentan las reacciones químicas ocurridas en el gasificador: 
Reacciones Heterogéneas: 
C + H20 = H2 + CO                                                                                                 R1 
C + 2H2 = CH4                                                                                                        R2 
C +
1
2
H2O +
1
2
H2 =
1
2
CO +
1
2
CH4                                                                              R3  
C + ΦO2 → 2(1 − Φ)CO + (2Φ − 1)CO2                                                                  R4 
Reacciones Homogéneas: 
H2 +
1
2
O2 → H2O                                                                                                      R5 
CO +
1
2
O2 → CO2                                                                                                     R6 
CH4 + 2O2 → CO2 + 2H2O                                                                                       R7 
CO + H2O = H2 + CO2                                                                                             R8 
Las reacciones de la 1 a la 4 son heterogéneas (gas solido) es decir tienen lugar 
en la fase de emulsión, estas se caracterizan por tener una cinética lenta ya que 
45 
 
ocurre en la superficie de la burbuja, las ecuaciones de las 13 a la 18 representan 
las contantes para estas reacciones. [29][35] 
k1 =
exp(9.0201−17613 T⁄ )(1−
PCOPH2
PH2
2 Keq1
)
[1+exp(−22.216+24881 T)⁄ (
1
PH20
+16,35
PH2
PH2O
+43,5
PCO
PH20
)]
2        (13) 
   
k2 =
exp(2,6741−18375 T)(1−
PCH4
PH2
2 Keq2
)⁄
[1+PH2 exp(1−10.452+11097 T⁄ ]
       (14) 
k3 =
PH2
2 PH2O exp(12,4663−24746 T⁄ )(1−
PCH4PCO
PH2PH2OKeq3
)
[1+exp(−6,6696+8443 T⁄ )(PH2
0,5+0,85PCO+18,62
PCH4
PH2
)]
2    (15) 
log10(Keq1) = −7,49 − 7070 T⁄       (16) 
log10(Keq2) = −5,373 + 4723 T⁄        (17) 
Keq3 = Keq1 ∗ Keq2         (18) 
Donde Pi es la presión parcial de cada producto. 
Las reacciones de la 5 a la 8 son reacciones homogéneas (gas gas) y tienen 
lugar en la fase burbuja y emulsión, se caracterizan por tener una cinética rápida, 
a continuación, se muestra las ecuaciones de velocidad de reacción para estas 
reacciones. 
r6 = kCOCCO
2 CCO2         (19) 
r7 = KH2CH2
2 CCO2         (20) 
𝑟8 = 𝑟2          (21) 
Por otro lado, la reacción 4 que es la relación entre el monóxido y el dióxido de 
carbono en la combustión es incierta, donde 𝛷 es 0,85 según la cinética de 
YAN[29]. 
 
7.6 ECUACIONES DE CONSERVACIÓN: 
 
Las ecuaciones  22 y 23 forman un sistema de ecuaciones diferenciales 
ordinarias (EDO), representa la fase la conservación de la fase en un volumen 
de control para las fases de burbuja y emulsión. 
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Fase burbuja: 
𝑑𝑓𝐵𝑖
𝑑𝑧
= 𝐴(𝑎𝐵𝑘𝐵𝐸𝑖(𝐶𝐸𝑖 − 𝐶𝐵𝑖) + ∆𝐹𝐸1 + 𝜀𝑏 ∑ 𝛼𝑖𝑗𝑟𝐵𝑗
𝑁𝐵
𝑗=1 )    (22) 
Fase emulsión: 
𝑑𝑓𝐸𝑖
𝑑𝑧
= 𝐴 (𝑎𝐵𝑘𝐵𝐸𝑖(𝐶𝐵𝑖 − 𝐶𝐸𝑖) − ∆𝐹𝐸𝑖 + (1 − 𝜀𝑏) (𝜀𝑚𝑓 ∑ 𝛼𝑖𝑗𝑟𝐵𝑗 + (1 − 𝜀𝑚𝑓) [∑ 𝑎𝑠𝛼𝑖𝑗𝑟𝐸𝑐𝑗 + ∑ 𝛼𝑖𝑗𝑟𝐸𝑔𝑗 + ∑ 𝛼𝑖𝑗𝑟𝐸𝑣𝑗
𝑁𝑣
𝑗=1
𝑁𝑔
𝑗=1
𝑁𝑠
𝑗=1 ]
𝑁𝐸
𝑗=1 ))       
(23)  
Cada una de estas ecuaciones se componen de tres términos dentro del 
paréntesis, el primero corresponde a la transferencia de materia entre las fases 
burbuja y emulsión, el segundo el flujo neto y el tercero a la cinética de reacción. 
Donde los subíndices B significa fase burbuja, E fase emulsión, i es el gas 
especifico bajo consideración, j el índice de reacción, c combustión, g 
gasificación, v des volatilización, C concentración de gas, f caudal molar, F flujo 
neto, k coeficiente de transferencia de masa y r velocidad de homogeneidad o 
heterogeneidad. 
𝑎𝐵 es el área interfasial entre la parte de emulsion y burbuja por unidad de 
volumen del lecho, 𝑎𝑠 es el área espesifica de la particula, 𝛼𝑖𝑗 es el coefisiente 
estequiometrico de especie i para la reacción j, 𝜀𝑏 es la fracción de volumen de 
la burbuja y 𝜀𝑚𝑓 es la fracción de vacio del lecho. 
La condición de contorno inicial es: 𝐶𝐸𝑖 = 𝐶𝐵𝑖 = 𝐶𝑂𝑖 a la entrada del gasificador 
(z=0), para cada una de las concentraciones existentes en la reacción. 
Para la solución las ecuaciones de conservación es un sistema de 2 ecuaciones 
con 2 incógnitas (caudal molar f y concentración C), las cuales  son. 
Fase burbujeante (z>0) 
𝑓𝐵𝑖 = 𝐶𝐵𝑖 𝐴 𝑢𝑏  𝜀𝑏         (24) 
Fase de emulsión (z>0) 
𝑓𝐸𝑖 =  𝐶𝐸𝑖  𝐴 𝑢𝑚𝑓  (1 − 𝜀𝑏)        (25) 
Estas ecuaciones son reemplazadas dejando en función de las concentraciones 
en fase burbujeante y fase emulsión. Quedando un sistema de ecuaciones para 
la resolución por el método numérico Runge-Kutta 4. 
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7.7 FLUJO NETO 
 
Se define por las reacciones químicas que suceden en la fase de emulsión 
(homogénea y heterogénea) y transporta por convección los productos hasta la 
fase burbujeante y están dadas por las ecuaciones 26 y 27.[29]  
∆𝐹𝐸𝑖 =
𝐶𝐸𝑖
∑ 𝐶𝐸𝑖
𝑁
𝑖=1
∑ [(1 − 𝜀𝑏) (𝜀𝑚𝑓 ∑ 𝛼𝑖𝑗𝑟𝐸𝑗 + (1 − 𝜀𝑚𝑓) [∑ 𝑎𝑠𝛼𝑖𝑗𝑟𝐸𝑐𝑗 + ∑ 𝛼𝑖𝑗𝑟𝐸𝑔𝑖 + ∑ 𝛼ijrEvj
𝑁𝑣
𝑗=1
𝑁𝑔
𝑗=1
𝑁𝑠
𝑗=1 ]
𝑁𝐸
𝑗=1 )]
𝑁𝐸
𝑗=1  
 (26) 
La teórica de las dos fases define el caudal de exceso como: 
Uex = U0 − Umf         (27) 
7.8 SIMULACIÓN DEL MODELO: 
 
A continuación, se tendrá en cuenta el siguiente procedimiento para la solución 
de las ecuaciones ya mostradas, se procede a desarrollar un programa en 
MATLAB que simula la zona de reacción de un gasificador de lecho fluidizado 
utilizando cuesco de palma como agente gasificaste. Usando la cinética de 
Yan[29]. 
1. Se supone un valor inicial para la conversión total de cuesco Xc, 
suponiendo que es constante sobre todo el lecho según la teoría de 
mezcla perfecta, esta funciona como variable de iteración para la solución. 
2. Se selecciona el número de pasos, este determina la precisión del cálculo, 
se realiza ensayo y error para que el error en los resultados sea lo más 
mínimo posible sin afectar el rendimiento del computador utilizado, se 
establece que el número de pasos es npasos = 20000 (para la altura de 
volumen de control H/npasos. 
3. Se consideran 7 reacciones, CO, CO2, CH4, H2, H2O, N2 Y 02. El cálculo 
consta de consta de 14 ecuaciones diferenciales que inicia desde la parte 
inferior del lecho (z=0), donde las concentraciones de la fase burbuja y 
emulsión son iguales como se muestra en las condiciones iniciales ya 
dadas. 
4. Se calcula para cada paso, el diámetro de la burbuja (db), velocidad de 
crecimiento de burbuja (ub), flujo neto (∆FEi), fracciónes masicas, 
transferencia de masa y velocidad de reacción. 
5. Se calculan los balances de masa del paso actual para obtener la 
concentración del paso siguiente tanto en fase emulsión y burbuja. El 
método a utilizar en la solución es Runge-Kutta de orden 4. 
6. Finalmente, la conversión carbón/biomasa se calcula a partir de los 
caudales molares a la entrada del lecho, con respecto a la cantidad que 
queda en la salida como se muestra en la siguiente ecuación. 
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XC = (1 −
f(z=H)
f(Z=0)
) 100%        (28) 
 
donde Xc es la conversión de carbón/biomasa. 
7. El resultado es comparado con el valor asumido si el error calculado es 
mayor al 0,5%, se asumirá de nuevo un valor de conversión del cuesco y 
se repetirán los pasos del 3 al 7, hasta que satisfaga el error. El error es 
calculado con la siguiente formula. 
error = |1 −
Xc(z=H)
Xc(z=0)
| 100%        (29) 
 
7.9 MÉTODO DE RUNGE-KUTTA 
 
El método Runge-Kutta logra una gran exactitud sin necesitar el cálculo de 
derivadas de orden superior y tiene una forma generalizada de la forma: 
𝑦𝑖+1 = 𝑦1 + 𝜙(𝑥𝑖, 𝑦𝑖, ℎ)ℎ        (30) 
Donde ∅(𝑥𝑖, 𝑦𝑖, ℎ) se conoce como la función incremento. La función incremento 
se en forma general como: 
𝜙 = 𝑎1𝑘1 + 𝑎2𝑘2 + ⋯ + 𝑎𝑛𝑘𝑛 
 
Donde a son las constantes y las k son: 
𝑘1 = 𝑓(𝑥𝑖, 𝑦𝑖)          (31) 
𝑘2 = 𝑓(𝑥𝑖, 𝑝𝑖ℎ, 𝑦𝑖 + 𝑞11𝑘1ℎ)       (32) 
𝑘3 = 𝑓(𝑥𝑖 + 𝑝2ℎ, 𝑦𝑖 + 𝑞21𝑘2 + 𝑞22𝑘2ℎ)      (33) 
𝑘𝑛 = 𝑓(𝑥𝑖 + 𝑝𝑛−1ℎ, 𝑦𝑖 + 𝑞𝑛−1,1𝑘1ℎ + 𝑞𝑛−1,2𝑘2ℎ + ⋯ + 𝑞𝑛−1,𝑛−1𝑘𝑛−1ℎ  (34) 
Donde p y q son constantes. 
7.9.1 Método Runge-Kutta de cuarto orden:  
 
Esta descrita de la forma.  
𝑦𝑖+1 = 𝑦𝑖 +
1
6
(𝑘1 + 2𝑘2 + 2𝑘3 + 𝑘4)ℎ      (35) 
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donde: 
𝑘1 = 𝑓(𝑥𝑖, 𝑦1)         (36) 
𝑘2 = 𝑓 (𝑥1 +
1
2
ℎ, 𝑦1 +
1
2
𝑘1ℎ)       (37) 
𝑘3 = 𝑓 (𝑥1 +
1
2
ℎ, 𝑦1 +
1
2
𝑘2ℎ)       (38) 
𝑘4 = 𝑓(𝑥1 + ℎ, 𝑦1 + 𝑘3ℎ)        (39) 
 
7.10 SIMULACIÓN: 
 
Para obtener el gas síntesis del cuesco de palma mediante la simulación del 
modelo, primero se procederá a la comprobación de este con respecto al  
utilizado por Yan, ya que emplea un gasificador de lecho fluidizado burbujeante 
ultimando oxígeno y vapor de agua como agente gasificante y obtiene sus 
resultados comparando con datos experimentales de un reactor instalado en una 
planta comercial. Se realizara un análisis comparativo de las composiciones 
obtenidas y las tendencias de los productos utilizando los mismos parámetros 
para luego introducir los datos del cuesco de palma y  realizar la simulación para 
obtener  los resultados finales de la composición del mismo. 
A continuación, se mostraran los valores iniciales utilizados en la publicación de 
Yan para la solución del modelo del gasificador de lecho fluidizado para luego 
comprar la cinética utilizada. 
Tabla 10 Valores para el inicio de la simulación 
Concepto Unidad Valor 
Diámetro del reactor D m 3,9 
Numero de agujeros del distribuidor nd  3000 
Estado de fluidización x=U0/Umf  1,2 
Temperatura de proceso T K 1173 
Relación longitud/diámetro H/D  1,5 
Diámetro de la partícula dp m 1,23E-03 
Densidad de la partícula ρp kg/m3 836 
Porosidad del lecho Ɛmf  0,4 
Proporción de ceniza ash  0,0467 
Presión de operación P Pa 101325 
Fuente: Autores del proyecto 
 
 
50 
 
7.10.1 Comparación: 
 
Se realizará la simulación tomando como referencia el artículo de Yan, utilizando 
los parámetros geométricos de una instalación a escala comercial. Se compara 
la cinética utilizada por Yan para contrastar la información con los resultados 
experimentales (proceso Winkler), como prueba de la validación del modelo. En 
la Tabla 11 se muestran las concentraciones a la salida del reactor de los datos 
de Winkler y la cinética de Yan. 
Tabla 11 Resultados de proceso Winkler y Yan 
Concepto Unidades Winkler Yan 
Temperatura de proceso K 1090-1220 1250 
Agente gasificante  
Vapor de 
agua + O2 
Vapor de 
agua + O2 
Conversión total del carbón % 57-88 61,8 
Composición de los gases %     
CO   48,2 47.2 
CO2   13,3 13.26  
H2   35,3 34.81  
CH4   1,8 0,9 
O2     0 
N2     1,2 
 
Fuente: HONG-MING, Yan; HEIDENREICH, Craig; Y ZAHN, Dong-ke. (1998). 
Mathematical modelling of a bubbling Fluidised/bed Coal Gasifier and the 
Significance of 'Net Flow' [29] 
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7.11 FLUJOGRAMA DE SIMULACIÓN 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Valor inicial de conversión Xc 
Parámetros iniciales T, D, H, P 
Calculo de velocidad mínima de 
fluidización e Hidrodinámica del lecho 
Concentraciones a la entrada del lecho 
en fase de burbuja y emulsión 
Z=z+paso 
Error, Tolerancia, iteración 
Implementación de la cinética de 
Johnson 
Balance de sólidos y agotamiento del 
char 
Balance de masa y energía resolución del 
método RK4 
Z<H 
Calculo de conversión por piso y error 
Error<=tol Resultados 
Modelo de gasificación 
de lecho Fluidizado 
SI 
NO 
NO 
SI 
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8. RESULTADOS 
 
8.1 ANÁLISIS COMPARATIVO:  
 
En el análisis comparativo se tendrá en cuenta las composiciones de los gases 
a la salida del reactor y la tendencia de las curvas de cada una de las 
composiciones en fase de emulsión y burbuja cabe mencionar que un modelo de 
simulación no deja de ser la implementación de una serie de ecuaciones 
matemáticas y unas hipótesis generadas, por lo que cualquier diferencia con los 
resultados elegidos para comparar serán perfectamente discutibles. 
A continuación se mostraran las tendencias de los gases combustibles a la salida 
del reactor y se tabulan los resultados de la simulación con el parámetro de la 
Tabla 5 y tomando la cinética propuesta por Yan [29]:  
Tabla 12 Resultados de la simulación 
COMPOSICIONES AL LA SALIDA DEL LECHO (%) 
Co CO2 H2 CH4 O2 N2 H2O 
46.28 15.13 32.15 0.7 0 1.78 3.76 
 
 
 
Fuente: Autores del proyecto 
 
 
 
 
 
ITERACIONES  ERROR (%) Conversión del char (%) 
7 0,79 67.52 
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Ilustración 14 Fracción molar con respecto a la altura 
resultados Yan 
   
Fuente: Autores del proyecto       Fuente: HM, YAN,et al Mathematical modelling of a bubbling  
Como se observa en la figura 13 y 14, se puede apreciar la similitud y las tendencias de las composiciones a la salida del lecho 
lo que comprueba la validación del modelo utilizado por Yan y el método numérico implementado por autores de este proyecto. 
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Ilustración 13 Fracciones másicas con respecto a la altura del 
lecho 
C
o
n
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n
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Fuente: Autores del proyecto 
La concentración de H2 aumenta constantemente en ambas fases, siendo más rápida en la  fase de emulsión.  Por otra parte 
el aumento de esta sustancia puede verse influenciada por la poca producción de CH4. Las reacciones en fase de burbuja  se 
aproximan al equilibrio y son casi constates al aproximarse a la superficie del lecho
Ilustración 15 Evolución de las fracciones másicas de H2 en fases 
burbuja y emulsión con la altura de lecho 
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Ilustración 16 Simulación de Evolución de las fracciones másicas de CH4 en fases burbuja y emulsión con la altura de lecho 
 
FUENTE: Autores del Proyecto 
La concentración del metano es baja y se comprueba en la gráfica, debido a que su combustión es más lenta que la del CO y 
H2. Además cabe señalar que aunque se puede permitir que el CO y CH4 reaccionen y se quemen con oxígeno en la fase de 
emulsión, las velocidades previstas de estas dos reacciones son insignificantes  debido tanto a la limitación cinética y la 
participación del oxígeno en la reacciones de combustión CO y H2.En la gráfica de Yan no se alcanza a apreciar esta pequeña 
variación.  
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Ilustración 17 Simulación de Evolución de las fracciones másicas de O2 en fases burbuja y emulsión con la altura de lecho 
 
FUENTE: Autores del Proyecto 
Para el sistema reactivo en su totalidad el O2 participa principalmente como especie reactiva por lo que su concentración tiende 
a disminuir y por lo tanto su  porcentaje final neto es casi inexistente en el reactor. Además a cierta altura del reactor este se 
consume completamente generando una disminución en la composición de CO, pero aumentando el H2 en la fase de emulsión. 
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Ilustración 18 Simulación de Evolución de las fracciones másicas de H2O en fases burbuja y emulsión con la altura de lecho 
 
FUENTE: Autores del Proyecto 
El H2O se consume pues participa en la formación de CO y H2, en la fase de emulsión la reacciones participan formando 
inicialmente H2O el cual después se descompone al contacto con H2 y CO, se observan que en la Ilustración 17 el O2 se 
consume rápidamente debido a que su concentración inicial es menor con respecto al H2O.     
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8.2 CONSOLIDADO DE RESULTADOS 
 
Tabla 13 Tabla comparativo de los resultados de Gasificador Winkler, modelo 
de Yan y el simulado por los autores del proyectos 
CONCEPTO WINKLER YAN AUTORES 
Temperatura de proceso K 1090-1250 1150 1250 
Agente gasificante  
Vapor de 
agua + O2 
Vapor de 
agua + O2 
Vapor de 
agua + O2 
Conversión total del carbón % 57-88 61,8 67,52 
Composición de los gases %       
CO   48,2 47,2 46.28 
CO2   13,3 13,26 15.13 
H2   35,2 34,81 32.15 
CH4   1,8 0,9 0.7 
O2     0 0 
N2     1,2 1,78 
H2O       3.76 
 
Fuente: Autores del proyecto 
En general, el modelo responde bien a los datos experimentales Winkler 
encontrando una variación total de los gases combustibles en un 8%, se tiene en 
cuenta tanto el N2 como el H2O a la salida en reactor a diferencia del proceso 
Winkler ya que en este es muy mínima la concentración. 
Cabe señalar los bajos valores que se obtienen de la fracción de conversión del 
carbón, lo que es debido a las velocidades de reacción que impiden desarrollar 
la gasificación por completo 
8.3 SIMULACIÓN DE CUESCO DE PALMA CON AIRE COMO AGENTE 
GASIFICANTE 
 
Se realiza la simulación con los parámetros geométricos e hipótesis realizados 
por Yan, se introducirá la caracterización del cuesco de palma realizada por 
(GONZALEZ, Yuri, et. al., 2014) para la obtención de las constantes cinéticas de 
reacción, los gases combustibles a la salida del reactor y cálculo de poder 
calorífico. 
En la Tabla 16 se observa la composición a la salida del lecho y la conversión 
total de la biomasa analizada: 
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Tabla 14 Composiciones de concentraciones a la salida del lecho 
COMPOSICIONES AL LA SALIDA DEL LECHO (%) 
Co CO2 H2 CH4 O2 N2 H2O 
18.06 15.12 13.57 1.5 0 31.47 20.28 
 
 
 
Fuente: Autores del proyecto 
En la siguiente tabla se observa  la composición de los productos  de gasificación  
de cuesco de palma realizado por diferentes autores: 
Tabla 15 Fracción molar de los productos de gasificación 
Escenario [22](Rincón, 
Gómez & Klose, 
2011) 
[5] (Beenackers, 
1996) 
CO 0.026 0.115 
CO2 0.170 0.165 
CH4 0 0.058 
H2 0.027 0.074 
H2O 0.233 0.176 
N2 0.544 0.412 
 
Fuente: GOMEZ, A. (2002). Investigación del Proceso de Gasificación de 
Biomasa en un Gasificador en Paralelo, BEENACKERS, A. (1996). Biomass 
Gasification in Moving Beds. A review of European Technologies. [21][5] 
Aunque las referencias encontradas realizan gasificación de cuesco de palma 
utilizando aire como agente gasificante en un reactor de  pirolisis se encuentra 
en su mayoría similitud en las composiciones, la variación de CO Y H2 puede 
ser debido a la utilización de la cinética implementada es para un reactor de lecho 
fluidizado.  
Las constantes de reacciones para la gasificación de cuesco de palma según la 
cinética de Yan ecuaciones 13, 14 y 15 son: 
𝑘1 = 1.0305𝑥10−6 
𝑘2 = 6.0310𝑥10−11 
𝑘3 = 2.9913𝑥10−7 
 
ITERACIONES  ERROR (%) Conversión del char (%) 
6 0,84 68.10 
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Ilustración 19 Conversión de las fracciones másicas con respecto a la altura del lecho 
 
Fuente: Autores del proyecto 
La Ilustración 20 describe los perfiles de concentración de los gases fluentes del reactor, la combustión de la biomasa es muy 
rápida inicialmente cerca del distribuidor pero se estabiliza cuando se mueve más por encima del distribuidor, Donde la 
combustión está limitada por la transferencia de oxígeno de las burbujas a la fase de emulsión. También se observa que todos 
los compuestos involucrado como productos en las reacciones se forman rápidamente al principio, alcanzan un máximo, luego 
disminuyen rápidamente al aumentar la altura del lecho, lo más probable debido a que las reacciones en fase gaseosa se 
aproximan al equilibrio y son casi constantes al aproximarse a la superficie del lecho.
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8.4 CALCULO DE PODER CALORÌFICO: 
 
Para el cálculo del el poder calorífico inferior (PCI) de los gases típicos 
producidos en los procesos de gasificación en un artículo se encontraron los 
productos necesarios para evaluar la eficiencia térmica del proceso de 
conversión de biomasa (CO, H2 y CH4), mediante la ecuación (40). El resultado 
se compara con los resultados experimentales en el proceso de gasificación de 
lecho fluidizado: 4-5𝑀𝐽 𝑁𝑚3.⁄ [16] 
𝑃𝐶𝐼𝑔𝑎𝑠 𝑟𝑒𝑠𝑢𝑙𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 = 𝑋𝐶𝐻4𝑃𝐶𝐼𝐶𝐻4 + 𝑋𝐻2𝑃𝐶𝐼𝐻2 + 𝑋𝐶𝑂𝑃𝐶𝐼𝐶𝑂   (40) 
Tabla 16 Valores de PCI de Gases Combustibles Formados Comúnmente en 
Procesos de Gasificación 
Gas Combustible Poder calorífico inferior (MJ/Nm3) 
Metano 32,8 
Etano 58,4 
Etano y etileno 49,8 
Hidrogeno 9,9 
Monóxido de carbón 11,6 
 
Fuente: ESTRADA Carlos; ZAPARA, Alberto. (2004). Gasificación de Biomasa 
para Producción de Combustibles de Bajo Poder Calorífico y su Utilización en 
Generación de Potencial y Calor. Pereira.[16] 
𝑃𝐶𝐼𝑔𝑎𝑠 𝑟𝑒𝑠𝑢𝑙𝑡𝑎𝑛𝑡𝑒 = 1.5 ∗ 32.8 + 13.57 ∗ 9.9 + 18.06 ∗ 11.6 = 𝟑. 𝟗𝟑 𝑴𝑱 𝑵𝒎
𝟑⁄  
El poder calorífico obtenido es inferior a los rangos típicos mostrados 
anteriormente. Lo cual puede ser a la poca concentración de  especies 
combustibles como CH4, CO e H2 a la salida del lecho y por ende  a la elevada 
concentración de N2.
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9. CONCLUSIONES 
 
 La primera serie de resultados mostrados en este proyecto corresponden 
a una comparación del modelo de Yan con la formulación matemática 
desarrollada para este proyecto. Al comparar los resultados se observan 
que para reactivos usados en ambos modelos los resultados demuestran 
que el modelo desarrollado y el de Yan, la conversión logra unos valores 
equivalentes al 8% en los primeros metros del reactor modelado luego se 
estabiliza.   
 
 Para los productos, el modelo planteado por Yan y el desarrollado en este 
trabajo muestran tendencias similares en cuanto a las especies de H2, 
CH4, CO, CO2, N2 y O2. Se ve que desde el distribuidor del reactor de 
lecho fluidizado la conversión de H2 y CH4  se incrementa al principio en 
ambos modelos y el consumo de O2 y H2O como agente gasificante, lo 
que concuerda con los resultados experimentales reportados por Yan. 
 
 El uso de tecnologías de gasificación presenta una viabilidad como 
alternativa de reemplazo de los combustibles fósiles para así disminuir la 
dependencia de estos, además puede ser una ayuda en países en vía de 
desarrollo en los cuales se tienen diversos residuos lignocelulósicos y 
residuales, que generalmente se desechan.  Todo esto incrementa el 
margen de ganancia de algunos cultivos y disminuye costos de 
producción. Las aplicaciones de este gas de bajo poder calorífico pero 
alta temperatura son diversas incluyendo entre ellas; hornos de alimentos, 
tratamiento térmico, calentadores de agua para diversas aplicaciones 
industriales, producción de aire caliente para fabricación de fertilizantes y 
cementos. 
 
 Debido al bajo poder calorífico obtenido de la calidad del gas síntesis 
generado por el reactor se tendrán que tomar decisiones respecto a la 
tecnología del proceso de gasificación: lecho móvil, fluidizado (circulante, 
combinación de burbujeante y circulante y lecho de chorro), además del 
agente gasificante a utilizar (vapor de agua, hidrogeno, oxígeno y aire), y 
el diseño del reactor (altura, diámetro, forma, entradas secundarias de 
agente gasificante, ciclones, distribución del reactor para minimizar 
perdidas de energía, etc.), sin dejar de lado que los reactores de lecho 
burbujeante proporcionan una buena superficie de contacto entre el 
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material y los gases debido a la forma del distribuidor y numero de 
agujeros. 
 
 Al momento de diseñar un reactor de lecho fluidizado se puede utilizar 
este tipo de simulaciones para verificar el efecto de cambios en 
alimentación o materias primas, al momento de su construcción, debido a 
se puede obtener una aproximación de las composiciones del gas síntesis 
obtenido a la salida del reactor.  
 
 Finalmente en relación con los datos experimentales, sería conveniente 
desarrollar experimentos con cuesco de palma y otros materiales 
lignocelulòcicos nacionales para generar datos más confiables para 
comprobar el modelo realizado. 
 
 La gasificación es un proceso más complejo que la pirolisis pues involucra 
mayores temperaturas y el uso de agentes diferentes gasificantes. En la 
Universidad Libre la manera más fácil de implementar el proceso de 
gasificación es con aire por lo cual una primera aproximación a la realidad 
serian unas simulaciones como las del presente proyecto. 
 
 En el proceso de búsqueda de antecedentes se observa que la mayoría 
de simulaciones de lecho fluidizado realizadas se basan en la misma 
cinética ya que el desarrollo de ese modelo es lo más cercano posible a 
la realidad independientemente de las hipótesis realizadas, pero gracias 
a las nuevas herramientas de simulación y las súper computadoras 
podrían mejorar la exactitud del modelo. 
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10. CUESTIONES A PROFUNDIZAR Y RECOMENDACIONES 
 
 Si se continúa la línea de este proyecto se podría profundizar en la 
realización del modelo no isotérmico para la aproximación de los 
resultados con los datos experimentales, ya que las reacciones del 
proceso de gasificación involucran transformaciones endo y exotérmicas 
que se verían afectadas por cambios en la temperatura. 
 
 En este campo se han llevado ya múltiples estudios de distintas índole, 
tanto cinético, químico y transferencia de calor. Aunque es amplio el 
abanico de estudio que quedan por realizar, dado el gran número de 
biomasa y reactores y las distintas cinéticas para cada uso. 
 
 Desarrollar con base en este trabajo el concepto de biorefineria que 
facilitaría la comparación económica de diferentes transformaciones con 
el fin de minimizar incertidumbres en el momento de la inversión en este 
tipo de tecnologías, se podría efectuar un análisis de viabilidad técnica 
socio-económica para un caso, supuesto real dado. 
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12. ANEXOS 
 
12.1 IMPLEMENTACIÓN DEL MODELO EN MATLAB 
 
%Modelo de Simulación de Gasificación de Biomasa en lecho fluidizado 
burbujeante 
%B: Fase Burbuja; E: Fase Emulsión 
  
%Entradas 
g=9.81; %Aceleración de la gravedad [m2/s] 
Rg=8.314; %Constante cinética de los gases [J/molK] 
H=5.89; %Altura del lecho 
nd=3000; %Número de orificios del reactor [] 
T=1250; %Temperatura de reacción [K] 
P=101325; %Presión atmosférica [Pa] 
rel_H_D=1.5; %H/D 
D=3.9; %Diámetro interno del reactor [m] 
A=pi*(D^2)/4; %Área interna del reactor (m2) 
z0=0;z=z0; 
  
%Variables 
zf=H; 
npisos=20000; 
paso=H/npisos; %paso [m] 
convsup=0.5/npisos; % Suposición inicial de conversión de carbón por 
piso 
dp=1.25E-3; %diámetro de las partículas sólidas del lecho[m]. 
a_s=6/dp; %área específica de las partículas [m-1] 
rhos=2650; % densidad de las partículas sólidas del lecho [kg m-3] 
phis=0.67; %Factor de forma 
epsmf=0.4; %Porosidad del lecho 
DG=8.677E-5*T^1.75/P; %Difusividad del aire [m2 s-1] 
rhog=1.2101; %densidad del aire [kg m-3] 
mu_aire=1.81E-5; %Viscosidad dinámica del aire[kg/(m s)] 
ER=0.25; %Equivalence Ratio 
x=1.2; %Estado de fluidización 
Xmv=0.45; % Fracción másica de materia volátil en el carbón; Rango 
válido: 0.05-0.51 
w=0; %Humedad relativa de la biomasa 
ash=0.0467; %Proporción de cenizas 
umf=0.4727; %Velocidad minima de fluidizacion 
  
%Hidrodinámica del lecho (Wen and Mori) 
u0=x*umf; %gas superficial velocity [m s-1] 
  
db0=(0.347*(A*(100^2)*(u0-umf)*100/nd)^0.4)/100; % initial bubble 
diameter formed at the surface of the distributor [m] 
dbm=(0.652*(A*(100^2)*(u0-umf)*100)^0.4)/100; %maximum theoretical 
bubble diameter obtained for complete coalescence of bubbles 
B=1+10.978*(((u0-
umf))^0.738)*(rhos^0.376)*(dp^1.006)/(((umf)^0.937)*(rhog^0.126)); 
%Fracción de volumen ocupada por las burbujas (Babu) 
  
epsb=1-1/B; %Fracción de volumen de las burbujas 
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epsf=epsb+(1-epsb)*epsmf; %bed void fraction (fracción de vacío en el 
lecho) [] 
eps_s=1-epsf; %Volume fraction occupied by solids 
  
%Parámetros iniciales: [CO H2 CO2 CH4 O2 N2 H2O] 
%Concentraciones 
cReac=[0 0 0 0 33.7749 3.5478 70.5895]; 
cDevol=[17.1838 53.0510 5.8909 5.4136 0 0 0]/(A*u0); 
c0=cReac+cDevol; %incluyendo la devolatilización [mol/m3] 
  
cB=c0; 
cE=c0; 
  
cBtot=cB(1)+cB(2)+cB(3)+cB(4)+cB(5)+cB(6)+cB(7); 
cEtot=cE(1)+cE(2)+cE(3)+cE(4)+cE(5)+cE(6)+cE(7); 
  
db=dbm-(dbm-db0)*exp(-0.3*z/D); %effective mean bubble diameter [m] 
ubr=0.711*(g*db)^0.5; %single bubble rise velocity [m s-1] 
ub=u0-umf+ubr; %bubble rising velocity [m/s] 
  
  
%Cálculo  de fraccion molar a partir de concentraciones 
xCO_B0=cB(1)/cBtot;  
xH2_B0=cB(2)/cBtot; 
xCO2_B0=cB(3)/cBtot; 
xCH4_B0=cB(4)/cBtot; 
xO2_B0=cB(5)/cBtot; 
xN2_B0=cB(6)/cBtot; 
xH2O_B0=cB(7)/cBtot; 
xTOT_B0=xCO_B0+xH2_B0+xCO2_B0+xCH4_B0+xO2_B0+xN2_B0+xH2O_B0; 
  
xCO_E0=cE(1)/cEtot; 
xH2_E0=cE(2)/cEtot; 
xCO2_E0=cE(3)/cEtot; 
xCH4_E0=cE(4)/cEtot; 
xO2_E0=cE(5)/cEtot; 
xN2_E0=cE(6)/cEtot; 
xH2O_E0=cE(7)/cEtot; 
xTOT_E0=xCO_E0+xH2_E0+xCO2_E0+xCH4_E0+xO2_E0+xN2_E0+xH2O_E0; 
  
P_B0=[xCO_B0 xH2_B0 xCO2_B0 xCH4_B0 xO2_B0 xN2_B0 xH2O_B0 
xTOT_B0]*P*(epsb)/101325; %Presiones parciales [atm] 
P_E0=[xCO_E0 xH2_E0 xCO2_E0 xCH4_E0 xO2_E0 xN2_E0 xH2O_E0 
xTOT_E0]*P*(1-epsb)/101325; 
  
Keq_R1=10^(7.49-7070/T); 
Keq_R2=10^(-5.373+47723/T); 
Keq_R3=Keq_R1*Keq_R2; 
  
  
%Tabla de constantes de reacción 
  
if T<=1000 
% % % Posiciones: 1_CO, 2_CO2, 3_H2, 4_H2O, 5_CH4, 6_Char 
  
%Constant for temperature range from 300K to 1000K 
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Ag=[-1.586446E+00 -7.912764E+00 6.592218E+00 7.966100E-01 -
1.294345E+01 -3.272161E+00]; 
Bg=[-7.559705E-04 -4.961036E-03 -4.961036E-03 -1.737491E-03 -
8.738340E-03 -3.590750E-03]; 
Cg=[6.469592E-07 1.734852E-06 1.357169E-07 1.059116E-06 -5.722238E-10 
7.896195E-12]; 
Dg=[-4.651620E-10 -5.722238E-10 7.896195E-12 -5.807151E-10 -2.541423E-
09 -1.785248E-10]; 
Eg=[4.124918E-13 3.528800E-13 -6.891453E-14 4.177647E-13 2.039885E-12 
6.947603E-14]; 
Fg=[-1.431054E+04 -4.837314E+04 -1.012521E+03 -3.020811E+04 -
9.825229E+03 -7.339498E+01]; 
Gg=[-3.262451E+00 -2.275724E+00 -3.298124E+00 -3.386842E+00 -
7.787415E-01 6.705661E-01]; 
else 
%Constant for temperature range from 1000K to 5000K 
Ag=[-3.083139E+00 5.409019E+00 4.346533E+00 -4.190672E+00 -
7.939917E+00 1.020795E+01]; 
Bg=[-7.213443E-04 -1.570084E-03 -3.500322E-04 -1.528147E-03 -
5.118618E-03 -8.310628E-04]; 
Cg=[9.384712E-08 2.130684E-07 9.389713E-09 1.455043E-07 6.458547E-07 
1.114534E-07]; 
Dg=[-8.488178E-12 -1.994997E-11 7.692982E-13 -1.000830E-11 -5.654654E-
11 -1.075733E-11]; 
Eg=[1.151825E-15 2.781722E-15 -2.637920E-16 1.065270E-15 7.505705E-15 
1.534222E-15]; 
Fg=[-1.426835E+04 -4.896696E+04 -8.350340E+02 -2.989921E+04 -
1.008079E+04 -7.074018E+02]; 
Gg=[-3.025078E+00 -4.453623E+00 -2.991423E+00 -2.672145E+00 -
1.683478E+00 -1.490166E+00]; 
end 
% go(i) Función de Gibbs (J/mol) 
go=Rg*T*(Ag+Bg*T+Cg*T^2+Dg*T^3+Eg*T^4+Fg*T^-1+Gg*log(T)); 
  
% Posiciones: 1_CO, 2_CO2, 3_H2, 4_H2O, 5_CH4, 6_Char 
%FILAS: 1, C+H2O=CO+H2; 2, C+2H2=CH4;3, C+1/2H2O+1/2H2=1/2CO+1/2CH4; 
%       4, H2+1/2O2->H20; 5, CO+1/2O2->CO2; 6, CH4+2O2->CO2+2H20; 
%       7, CO+H2O=H2+CO2; 8, C+0.85O2->0.3CO+0.7CO2 
  
diff_R1=go(1)+go(3)-go(4)-go(6); %Energía libre de Gibbs para la 
reacción  [J/molK] 
diff_R2=go(5)-2*go(3)-go(6); 
diff_R3=0.5*go(1)+0.5*go(5)-go(6)-0.5*go(4)-0.5*go(3); 
diff_R4=go(4)-go(3); 
diff_R5=go(2)-go(1); 
diff_R6=go(2)+2*go(4)-go(5); 
diff_R7=go(3)+go(2)-go(1)-go(4); 
  
% Cálculo de constantes de equilibrio para las reacciones 
Keq_R4=exp(-diff_R4/(Rg*T)); 
Keq_R5=exp(-diff_R5/(Rg*T)); 
Keq_R6=exp(-diff_R6/(Rg*T)); 
Keq_R7=exp(-diff_R7/(Rg*T)); 
  
Ar=[3.616e1 1.517e4 4.189e-3 7.301e-2];%Cálculo de constante de 
reacción (Arrhenius) (Reacciones 1,2,3) 
Er=(1e3)*[77.39 121.62 19.21 36.15]; %J/mol 
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for j=1:length(Ar) 
ki(j)=Ar(j)*exp(-Er(j)/(Rg*T)); %rate constant reaction 
end 
  
%Coeficientes estequiométricos 
%Reacciones emulsion: 1,2,3,(heterogéneas);4,5,6,7 (homogéneas) 
%Reacciones bubble: 4,5,6,7 (homogéneas) 
%COLUMNAS: [CO H2 CO2 CH4 O2 N2 H2O] 
%FILAS: 1, C+H2O=CO+H2; 2, C+2H2=CH4;3, C+1/2H2O+1/2H2=1/2CO+1/2CH4; 
%       4, H2+1/2O2->H20; 5, CO+1/2O2->CO2; 6, CH4+2O2->CO2+2H20; 
%       7, CO+H2O=H2+CO2; 8, C+0.85O2->0.3CO+0.7CO2 
  
alpha1=[1 1 0 0 0 0 -1]; 
alpha2=[0 -2 0 1 0 0 0]; 
alpha3=[0.5 -0.5 0 0.5 0 0 -0.5]; 
alpha4=[0 -1 0 0 -0.5 0 1]; 
alpha5=[-1 0 1 0 -0.5 0 0]; 
alpha6=[0 0 1 -1 -2 0 2]; 
alpha7=[-1 1 1 0 0 0 -1]; 
  
  
f_T=(4.72E-3)*exp(37737/(Rg*T)); 
alpha_comb=(1+2*f_T)/(1+f_T); 
alpha8=[2*(1-1/alpha_comb) 0 (2/alpha_comb-1) 0 -1/alpha_comb 0 0]; 
  
%Constante de reacción para reacciones homogéneas (4,5) 
k5_CO=(2.4602E-12)*(exp(-21137/T+24.74414))*T^3; % T en [K] 
k4_H2=k5_CO/0.35; 
  
%Medidas experimentales "Karim and Mohindra", WSGR, Reacción 7 
  
k7forward=7.97e12*exp(-274.1e3/(Rg*T))*0.01^1.5; 
k7reverse=2.3e16*(0.1^1.5)*exp(-397.5e3/(Rg*T)); 
ScO2=mu_aire/(rhog*DG); 
ReO2=rhog*umf*dp/mu_aire; 
  
% Velocidades de reacción iniciales (Cinética de Johnson 
paragasificación del char) 
%COLUMNAS: [CO H2 CO2 CH4 O2 N2 H2O] 
alpha_J=52.7*P_E0(2)/(1+54.3*P_E0(2))+0.521*(P_E0(2)^0.5)*P_E0(7)/(1+0
.707*P_E0(2)+0.5*(P_E0(2)^0.5)*P_E0(7)); 
f_char=227.6531; %Caudal molar inicial de carbón 
Mc=2.7318/51.03; 
Yc=Mc; 
kg=DG/dp*(2*epsmf+0.69*ScO2^(1/3)*(ReO2/epsb)^0.5); %Velocidad de 
tranferencia de masa 
  
%Aplicación del RK4 para resolución de sistema de EDOs, mediante un 
balance de masa 
xx=inline('((ub*epsb)^-1)*(kBE*a_b*(cE-
cB)+net_flow+epsb*(alpha4*r4_H2_B+alpha5*r5_CO_B+alpha6*r6_CH4_B+alpha
7*r7_B))','a_b','z','cB','cE','kBE','A','epsb','ub','alpha4','alpha5',
'alpha6','alpha7','r4_H2_B','r5_CO_B','r6_CH4_B','r7_B','net_flow'); 
%Bubble phase 
yy=inline('((umf*(1-epsb))^-1)*(kBE*a_b*(cB-cE)-net_flow+(1-
epsb)*(epsmf*(alpha4*r4_H2_E+alpha5*r5_CO_E+alpha6*r6_CH4_E+alpha7*r7_
E)+(1-
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epsmf)*(alpha8*r8_E+alpha1*r1_E+alpha2*r2_E+alpha3*r3_E)))','a_b','z',
'cB','cE','kBE','A','epsb','epsmf','umf','alpha1','alpha2','alpha3','a
lpha4','alpha5','alpha6','alpha7','alpha8','r4_H2_E','r5_CO_E','r6_CH4
_E','r1_E','r2_E','r3_E','r7_E','r8_E','a_s','net_flow'); 
%Emulsionphase 
  
tol=0.01; %Tolerancia=Error máximo admitido 
error=1; %Error inicial para que entre en el bucle while 
iter=0; 
  
while (abs(error)>=tol) 
    i=0; 
    iter=iter+1; %Contador de iteraciones 
    if iter>1 
   f_char=227.6531; 
   z=z0; 
   cB=c0; 
   cE=c0; 
   convsup=(conv+convsup)/2; 
    end 
  
while(z<zf) 
z=z+paso;  
i=i+1; 
altura(i)=z; %Equivalencia de contador "i" con altura 
db=dbm-(dbm-db0)*exp(-0.3*z/D); %Diametro medio efectivo de la burbuja 
[m] 
ubr=0.711*(g*db)^0.5; %velocidad minima de la burbuja [m/s] 
ub=u0-umf+ubr; %velocidad de aumento de la burbuja [m/s] 
  
kBE=umf/3+(4*DG*epsmf*(ub)/(pi*db))^0.5; 
kBEHongmin(i)=kBE; 
  
%Ecuaciones de conservación 
a_b=6*epsb/db; %Área interfacial entre las fases de burbuja y emulsión 
por unidad de volumen de lecho 
  
cBtot(i)=cB(1)+cB(2)+cB(3)+cB(4)+cB(5)+cB(6)+cB(7); 
cEtot(i)=cE(1)+cE(2)+cE(3)+cE(4)+cE(5)+cE(6)+cE(7); 
  
  
%Fracciones molares en fase bubble 
xCO_B(i)=cB(1)/cBtot(i); 
xH2_B(i)=cB(2)/cBtot(i); 
xCO2_B(i)=cB(3)/cBtot(i); 
xCH4_B(i)=cB(4)/cBtot(i); 
xO2_B(i)=cB(5)/cBtot(i); 
xN2_B(i)=cB(6)/cBtot(i); 
xH2O_B(i)=cB(7)/cBtot(i); 
xTOT_B(i)=xCO_B(i)+xH2_B(i)+xCO2_B(i)+xCH4_B(i)+xO2_B(i)+xN2_B(i)+xH2O
_B(i); 
  
%Fracciones molares en fase emulsion 
xCO_E(i)=cE(1)/cEtot(i); 
xH2_E(i)=cE(2)/cEtot(i); 
xCO2_E(i)=cE(3)/cEtot(i); 
xCH4_E(i)=cE(4)/cEtot(i); 
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xO2_E(i)=cE(5)/cEtot(i); 
xN2_E(i)=cE(6)/cEtot(i); 
xH2O_E(i)=cE(7)/cEtot(i); 
xTOT_E(i)=xCO_E(i)+xH2_E(i)+xCO2_E(i)+xCH4_E(i)+xO2_E(i)+xN2_E(i)+xH2O
_E(i); 
  
%Cálculo de presiones parciales 
P_B(i,:)=[xCO_B(i) xH2_B(i) xCO2_B(i) xCH4_B(i) xO2_B(i) xN2_B(i) 
xH2O_B(i) xTOT_B(i)]*P*(epsb)/101325; %Fase Bubble [atm] 
P_E(i,:)=[xCO_E(i) xH2_E(i) xCO2_E(i) xCH4_E(i) xO2_E(i) xN2_E(i) 
xH2O_E(i) xTOT_E(i)]*P*(1-epsb)/101325; %Fase Emulsion [atm] 
  
%Cinética de Johnson 
if (f_char>0) 
  
    k1_E=exp(9.0201-17613/T)*(1-
P_E(i,1)*P_E(i,2)/(P_E(i,7)*Keq_R1))/(1+(exp(-
22.216+24881/T))/P_E(i,7)*(1+16.35*P_E(i,2)+43.5*P_E(i,1)))^2; 
    k2_E=exp(2.6741-18375/T)*(P_E(i,2)^2-
P_E(i,4)/Keq_R2)/(1+P_E(i,2)*(exp(-10.452+11097/T))); 
if (P_E(i,2)==0)&(P_E(i,4)==0) %Condición que incluye procesos de 
combustión 
   k3_E=0; 
else 
   k3_E=(P_E(i,2)^1.5)*exp(12.4663-24746/T)*(P_E(i,2)*P_E(i,7)-
P_E(i,4)*P_E(i,1)/Keq_R3)/(P_E(i,2)+(exp(-
6.6696+8.443/T))*((P_E(i,2)^1.5)+0.85*P_E(i,1)*P_E(i,2)+18.62*P_E(i,4)
))^2; 
end 
  
alpha_J=52.7*P_E(i,2)/(1+54.3*P_E(i,2))+0.521*(P_E(i,2)^0.5)*P_E(i,7)/
(1+0.707*P_E(i,2)+0.5*(P_E(i,2)^0.5)*P_E(i,7)); 
  
rJ_E=(eps_s*836*(6.2*Yc*(1-Yc))/12E-3)*((Mc)*((1-convsup)^(2/3))*exp(-
alpha_J*(convsup)^2))*(exp(4704/T)/60)*[k1_E k2_E k3_E]; 
  
r1_E=rJ_E(1); %reaccion del carbono 
  
r2_E=rJ_E(2); %reaccion de agua-gas 
  
r3_E=rJ_E(3); %METHANATION 
  
r8_E=a_s*kg*cE(5); %Combustión del char (g-s) 
else 
     
    if f_char==0 %Se anulan las reacciones heterogéneas si se agota el 
char 
       r1_E=0; 
       r2_E=0; 
       r3_E=0; 
       r8_E=0; 
    end 
end 
  
%Cinética de Haslam, Bubble 
r4_H2_B=k4_H2*((cB(2))^2)*cB(5); 
r5_CO_B=k5_CO*((cB(1))^2)*cB(5); 
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if (cB(4)==0) 
   r6_CH4_B=0; 
else 
   r6_CH4_B=r5_CO_B; 
end 
%Fase emulsión 
r4_H2_E=k4_H2*((cE(2))^2)*cE(5); 
r5_CO_E=k5_CO*((cE(1))^2)*cE(5); 
if (cE(4)==0) 
  r6_CH4_E=0; 
else 
  r6_CH4_E=r5_CO_E; 
end 
  
%WGSR 
r7_B=k7forward*cB(7)*cB(1)-k7reverse/Keq_R7*cB(3)*cB(2); 
  
r7_E=k7forward*cE(7)*cE(1)-k7reverse/Keq_R7*cE(3)*cE(2); 
  
%Balance de sólido 
Rt_Char=-r1_E-r2_E-r3_E-r8_E; 
  
%Agotamiento del char 
f_char=f_char+A*paso*Rt_Char; %Caudal molar de Carbón 
if f_char>0 
   caud_char(i)=f_char; 
else 
   f_char=0; %Condición de no negatividad para el char 
   caud_char(i)=0; 
end 
  
%Término de flujo neto 
suma_parcial=0; 
cEtotal=0; 
for k=1:7 
    suma_parcial=suma_parcial+(1-
epsb)*(epsmf*(alpha4(k)*r4_H2_E+alpha5(k)*r5_CO_E+alpha6(k)*r6_CH4_E+a
lpha7(k)*r7_E)+(1-
epsmf)*(alpha8(k)*r8_E+alpha1(k)*r1_E+alpha2(k)*r2_E+alpha3(k)*r3_E));
cEtotal=cEtotal+cE(k); 
end 
    net_flow=cE/cEtotal*suma_parcial; 
    fl_net_porpiso(i,:)=net_flow; 
     
%Se evalúan las ecuaciones de conservación para los parámetros 
calculados 
%u para fase bubble 
%v para fase emulsion 
  
u1=paso*eval('xx(a_b,z,cB,cE,kBE,A,epsb,ub,alpha4,alpha5,alpha6,alpha7
,r4_H2_B,r5_CO_B,r6_CH4_B,r7_B,net_flow)'); 
v1=paso*eval('yy(a_b,z,cB,cE,kBE,A,epsb,epsmf,umf,alpha1,alpha2,alpha3
,alpha4,alpha5,alpha6,alpha7,alpha8,r4_H2_E,r5_CO_E,r6_CH4_E,r1_E,r2_E
,r3_E,r7_E,r8_E,a_s,net_flow)'); 
u2=paso*eval('xx(a_b,z+paso/2,cB+u1/2,cE+v1/2,kBE,A,epsb,ub,alpha4,alp
ha5,alpha6,alpha7,r4_H2_B,r5_CO_B,r6_CH4_B,r7_B,net_flow)'); 
76 
 
v2=paso*eval('yy(a_b,z+paso/2,cB+u1/2,cE+v1/2,kBE,A,epsb,epsmf,umf,alp
ha1,alpha2,alpha3,alpha4,alpha5,alpha6,alpha7,alpha8,r4_H2_E,r5_CO_E,r
6_CH4_E,r1_E,r2_E,r3_E,r7_E,r8_E,a_s,net_flow)'); 
u3=paso*eval('xx(a_b,z+paso/2,cB+u2/2,cE+v2/2,kBE,A,epsb,ub,alpha4,alp
ha5,alpha6,alpha7,r4_H2_B,r5_CO_B,r6_CH4_B,r7_B,net_flow)'); 
v3=paso*eval('yy(a_b,z+paso/2,cB+u2/2,cE+v2/2,kBE,A,epsb,epsmf,umf,alp
ha1,alpha2,alpha3,alpha4,alpha5,alpha6,alpha7,alpha8,r4_H2_E,r5_CO_E,r
6_CH4_E,r1_E,r2_E,r3_E,r7_E,r8_E,a_s,net_flow)'); 
u4=paso*eval('xx(a_b,z+paso,cB+u3,cE+v3,kBE,A,epsb,ub,alpha4,alpha5,al
pha6,alpha7,r4_H2_B,r5_CO_B,r6_CH4_B,r7_B,net_flow)'); 
v4=paso*eval('yy(a_b,z+paso,cB+u3,cE+v3,kBE,A,epsb,epsmf,umf,alpha1,al
pha2,alpha3,alpha4,alpha5,alpha6,alpha7,alpha8,r4_H2_E,r5_CO_E,r6_CH4_
E,r1_E,r2_E,r3_E,r7_E,r8_E,a_s,net_flow)'); 
  
%condición de no negatividad e implementación de RK4 
for r=1:7 
    if cB(r)>0 %Únicamente realiza el cálculo de la nuevaconcentración 
si el valor inicial es positivo 
    cB(r)=cB(r)+(1/6)*(u1(r)+2*u2(r)+2*u3(r)+u4(r)); 
    end 
    if cE(r)>0 
    cE(r)=cE(r)+(1/6)*(v1(r)+2*v2(r)+2*v3(r)+v4(r)); 
    end 
    if cB(r)<=0 
    cB(r)=0; 
    end 
    if cE(r)<=0 
    cE(r)=0; 
    end 
end 
  
  
  
%Términos de ecuaciones de conservación 
AA(i,:)=kBE*a_b*(cE-cB); 
BB(i,:)=net_flow; 
CC(i,:)=epsb*(alpha4*r4_H2_B+alpha5*r5_CO_B+alpha6*r6_CH4_B+alpha7*r7_
B); 
DD(i,:)=kBE*a_b*(cB-cE); 
EE(i,:)=net_flow; 
FF(i,:)=(1-
epsb)*(epsmf*(alpha4*r4_H2_E+alpha5*r5_CO_E+alpha6*r6_CH4_E+alpha7*r7_
E)+(1-epsmf)*(alpha8*r8_E+alpha1*r1_E+alpha2*r2_E+alpha3*r3_E)); 
GG(i,:)=u0-umf; 
HH(i,:)=ub*epsb; 
  
%Velocidades de reacción, fases bubble y emulsion 
veloc_reac_B(i,:)=[r4_H2_B;r5_CO_B;r6_CH4_B;r7_B]; 
veloc_reac_E(i,:)=[r1_E;r2_E;r3_E;r4_H2_E;r5_CO_E;r6_CH4_E;r7_E;r8_E]; 
end 
%Cálculo de la conversión de char por piso y del error asociado 
conv=(1-caud_char(npisos)/227.6531)/npisos; 
error=(convsup-conv)/convsup; 
end 
  
%Cálculo de la conversión de char total 
conversion=conv*npisos; 
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%Definición de variables a representar 
  
  
xCO_B=[xCO_B0,xCO_B]; 
xCO_E=[xCO_E0,xCO_E]; 
xCO=[xCO_B;xCO_E]; 
xH2_B=[xH2_B0,xH2_B]; 
xH2_E=[xH2_E0,xH2_E]; 
xH2=[xH2_B;xH2_E]; 
xCO2_B=[xCO2_B0,xCO2_B]; 
xCO2_E=[xCO2_E0,xCO2_E]; 
xCO2=[xCO2_B;xCO2_E]; 
xCH4_B=[xCH4_B0,xCH4_B]; 
xCH4_E=[xCH4_E0,xCH4_E]; 
xCH4=[xCH4_B;xCH4_E]; 
xO2_B=[xO2_B0,xO2_B]; 
xO2_E=[xO2_E0,xO2_E]; 
xO2=[xO2_B;xO2_E]; 
xH2O_B=[xH2O_B0,xH2O_B]; 
xH2O_E=[xH2O_E0,xH2O_E]; 
xH2O=[xH2O_B;xH2O_E]; 
xTOT_B=[xTOT_B0,xTOT_B]; 
xTOT_E=[xTOT_E0,xTOT_E]; 
xTOT=[xTOT_B;xTOT_E]; 
xN2_B=[xN2_B0,xN2_B]; 
xN2_E=[xN2_E0,xN2_E]; 
xN2=[xN2_B;xN2_E]; 
  
xCO=xCO_B*(epsb)+xCO_E*(1-epsb); 
xH2=xH2_B*(epsb)+xH2_E*(1-epsb); 
xCO2=xCO2_B*(epsb)+xCO2_E*(1-epsb); 
xCH4=xCH4_B*(epsb)+xCH4_E*(1-epsb); 
xO2=xO2_B*(epsb)+xO2_E*(1-epsb); 
xN2=xN2_B*(epsb)+xN2_E*(1-epsb); 
xH2O=xH2O_B*(epsb)+xH2O_E*(1-epsb); 
 
